UNIVERSIDAD DE OVIEDO
DEPARTAMENTO DE INGENIERIA QUIMICA Y
TECNOLOGIA DEL MEDIO AMBIENTE

HIDRODESOXIGENACION DE COMPUESTOS
AROMATICOS OXIGENADOS SOBRE
CATALIZADORES DE METAL PRECIOSO
SOPORTADO

TESIS DOCTORAL
POR

Celeste Gonzalez Rebollar

Diciembre, 2014



UNIVERSIDAD DE OVIEDO
DEPARTAMENTO DE INGENIERIA QUIMICA Y
TECNOLOGIA DEL MEDIO AMBIENTE

HIDRODESOXIGENACION DE COMPUESTOS
AROMATICOS OXIGENADOS SOBRE
CATALIZADORES DE METAL PRECIOSO
SOPORTADO

TESIS DOCTORAL
POR

Celeste Gonzalez Rebollar

Diciembre, 2014



FOR-MAT-VOA-010-BIS

RESUMEN DEL CONTENIDO DE TESIS DOCTORAL

1.- Titulo de la Tesis

Espafiol/Otro Idioma: Inglés:

Hidrodesoxigenacion de compuestos Hydrodeoxygenation of aromatic oxygenated
aromaticos oxigenados sobre catalizadores de | compounds over precious metal catalysts
metal precioso soportado

2.- Autor

Nombre: DNI/Pasaporte/NIE:
Celeste Gonzéalez Rebollar

Programa de Doctorado: Ingenieria de Procesos y Ambiental

Organo responsable: Ingenieria Quimica y Tecnologia del Medio Ambiente

RESUMEN (en espafiol)

En los Gltimos afios, el encarecimiento de los recursos energéticos y el problema del
cambio climético han dado lugar a la busqueda de fuentes de energia alternativas a las
utilizadas tradicionalmente. La biomasa se presenta como una alternativa limpia, con la
ventaja adicional de ser accesible y aprovechable en diferentes entornos geograficos a
nivel mundial. Sin embargo, para poder usar la biomasa en motores de combustion es
preciso someterla a un proceso de transformacion quimica, que generalmente consta de

dos etapas: pirdlisis y refino.

El aceite liquido obtenido en la pirdlisis estd formado por una mezcla compleja de
hidrocarburos, pero con una concentraciébn demasiado elevada de compuesto

oxigenados, por lo que se debe someter a un proceso de refino.

En esta tesis, se ha estudiado el proceso de hidrodesoxigenacion catalitica de
diferentes compuestos derivados del aceite de pirdlisis de biomasa en un reactor de
lecho fijo. Este proceso se basa en hacer reaccionar estos compuestos organooxigenados
con hidrégeno para la obtencidn de los correspondientes hidrocarburos no oxigenados y

agua.

Para realizar un estudio preliminar del proceso se seleccionaron dos compuestos
aromaticos oxigenados: alcohol bencilico y acetofenona. Estos dos compuestos modelo
se encuentran en el aceite de pir6lisis de biomasa. En primer lugar, se ha realizado un

programa experimental para seleccionar el catalizador mas adecuado para el proceso,




estudiando la actividad y desactivacion de diferentes catalizadores de metal precioso
(Pd, Pt, Ruy Rh) y con dos tipos de soporte (alumina y carbén activo). Previamente, se
demostro la ausencia de efectos difusionales, térmicos y de transporte en el lecho
catalitico. Los catalizadores de rodio y rutenio soportados sobre alumina resultaron
ineficaces para la hidrodesoxigenacion tanto del alcohol bencilico como de la
acetofenona. El paladio y el platino tuvieron un comportamiento mas favorable, siendo
éste dltimo, el platino, el Unico catalizador que logr6 mantener estable su actividad
catalitica con ambos compuestos aromaticos. El tipo de soporte (carbén activo o
alumina) no parece jugar un papel relevante en la desactivacion del catalizador. Las
principales causas de desactivacion se atribuyeron a la formacion de depdsitos
carbonosos sobre la superficie activa del catalizador, aunque también se observo cierta
sinterizacion, si bien ésta no justifica la fuerte desactivacion observada. Ademas, el tipo
de depdsitos carbonosos formados sobre el catalizador de paladio difiere del tipo de
coque responsable de la desactivacion del resto de catalizadores. Se estudio la cinética
de reaccion de la HDO de alcohol bencilico con el catalizador de platino soportado
sobre alimina, ajustdndose a una cinética de primer orden en la concentracion de

compuesto oxigenado.

Los mejores resultados de HDO se obtuvieron con el catalizador de platino a 5 bar y
325°C, por ello, se decidi6 estudiar en profundidad las variables que afectan a la
desactivacion de este catalizador, seleccionando la acetofenona como compuesto
modelo, ya que la desactivacion de catalizadores es una de las causas que determinan la
aplicabilidad del proceso a escala industrial. Por todo ello, se estudié sistematicamente
la influencia de la presion, temperatura, pretramiento del catalizador, y caudal de
hidrogeno en la desactivacion de catalizadores de platino soportados sobre alimina
empleados en la hidrodesoxignacacién de acetofenona en n-heptano. La operacion a
altas presiones (10-15 bar) dio lugar a una mejora en la estabilidad del catalizador de
Pt/Al,Oz. Sin embargo, altas temperaturas 375°C provocaron sobre el catalizador de
Pt/Al>0O3 una desactivacion més rapida. El pretratamiento del catalizador de Pt con una
corriente de Hz durante 8 horas logré mejorar la estabilidad del catalizador a 10 bar y
375°C. Estas son las variables que mas pueden afectar al proceso y se estudiaron las

posibles causas de desactivacion, tales como formacion de depdsitos carbonosos




(mediante el andlisis morfologico de los catalizadores mediante porosimetria de
fisisorcién de nitrégeno o la oxidacién a temperatura programada) o sinterizacion
(mediante microscopia electronica de transmisién (TEM)). La caracterizacion de los
catalizadores permitio justificar la desactivacion de los mismos por la formacion de
depdsitos carbonosos sobre la superficie del catalizador, pero no siendo la Unica causa
de desactivacion, ya que se comprobd también que se produjo cierta sinterizacion de la
fase activa tras la reaccion. Gracias al método de regeneracion propuesto para recuperar
la actividad catalitica del catalizador, se consiguié eliminar el coque depositado
mediante la calcinacion del catalizador a 600°C, lo que permiti6 al catalizador recuperar
su actividad catalitica inicial. Ademés se decidié estudiar la influencia del soporte
(silice, 6xido de titanio, alimina y carbon activo) sobre la actividad catalitica del
catalizador de Pt, obteniéndose para el soporte de carbon activo resultados muy
favorables, que permitieron realizar varios estudios cinéticos a diferentes temperaturas

de reaccion.

En funcion de los anteriores resultados se decidi6 ampliar el estudio con los
catalizadores de platino y paladio a otros compuestos aromaticos oxigenados, como el
benzaldehido, acetato de fenilo y anisol. Se comprob6 asi, la afinidad tanto del paladio
como del platino para la hidrogenacién de los distintos grupos funcionales, o bien para
la alquilacién, desoxigenacion directa o demetilacion en funcién del enlace quimico
estudiado. Se realizaron estudios cinéticos para el benzaldehido con los catalizadores de
Pd y Pt soportados sobre alimina, y para el acetato de fenilo Unicamente con el Pt
soportado sobre alimina, ajustandose en todos los casos los mecanismos propuestos a

cinéticas de primer orden de forma satisfactoria.

RESUMEN (en Inglés)

Research about alternative fuels is currently very active because of the increasing
prices of fossil fuel resources and the global climate change concerns. Biomass can be
considered as a clean and economic energy resource widely available in the world.
Nevertheless, chemical transformations, typically a two-step process (pyrolysis and

refining) is required in order to use biomass derivatives as fuels.




The oil obtained from biomass pyrolysis consists of a complex mixture of
hydrocarbons (both aromatic and aliphatic) with too high O/C atomic rations. This is

why a refining step is required.

In this Thesis, a catalytic hydrodeoxygenation (HDO) process of biomass-derived
products has been studied in a fixed-bed reactor. Specifically, this PhD is focused on the
HDO or aromatic compounds, present at high concentrations in pyrolysis bio-oils. In
hydrodeoxygenation, the oxygenated compounds react with hydrogen, producing the

corresponding oxygen-free hydrocarbons and water.

Benzyl alcohol and acetophenone, two compounds commonly found in pyrolysis
oils, have been selected to perform a preliminary study of the process. First, catalyst
activity and deactivation were studied for precious metal supported catalysts (Pd, Pt, Ru
and Rh, supported on alumina, and Pd supported on activated carbon) in order to
determine the most appropriate catalyst for this reaction. Previously, the absence of heat
and transport diffusional effects in the fixed-bed reactor has been theoretically
demonstrated. Rhodium and ruthenium catalysts supported on alumina were ineffective
for hydrodeoxygenation of benzyl alcohol and acetophenone. Palladium and platinum
had better behaviour for HDO. Platinum is the only catalyst able to maintain stable
catalytic activity with both aromatic compounds. The nature of the support (active
carbon or alumina) does not seem to play an important role in catalyst deactivation.
Deactivation is attributed to formation of carbonaceous deposits on the active surface of
catalysts, although some sintering was also observed. The nature of carbonaceous
deposits formed on the palladium catalyst surface is different than the coke deposited
over the other catalysts. Finally, kinetic of benzyl alcohol with platinum catalyst has

been successfully fit to a first-order kinetics.

The best HDO results have been obtained at 5 bar and 325°C for acetophenone with
platinum catalyst. Thus, the influence of operation parameters on catalyst deactivation
have been widely studied, since catalyst deactivation is one of the most limiting points
in the industrial application of these technologies. The influence of pressure,
temperature, catalyst pretreatment and hydrogen flow was determined for the

deactivation of Pt/Al,O3 catalyst in the hydrodeoxygenation of acetophenone in n-




heptane. High pressures (10-15 bar) led to improved stability of Pt/Al.Os. However,
high temperatures, over 375 °C, caused faster deactivation of Pt/Al,Oz. Pretreatment of
Pt catalyst with hydrogen for 8 hours improved catalyst stability. The possible causes of
deactivation such as formation of carbonaceous deposits (determined by morphological
analysis of catalysts through nitrogen physisorption porosimetry or temperature
programmed oxidation) or sintering (determined by transmission electron microscopy
(TEM)) were studied, trying to correlate these effects with operation parameters.
Catalyst characterization showed that the formation of carbonaceous deposits over the
catalyst was the main cause of the activity loss, although metal crystallite sintering was
also observed at lower extent. The proposed regeneration method leads to a recovery of
the catalyst activity after the reaction, coke deposits being eliminated by combustion in
air at 600°C.

Additionally, the influence of catalyst support (silica, titanium oxide, active carbon
and alumina) over the catalytic activity of platinum has been studied. Supported
activated carbon obtained the best results, so, various kinetics studies for different

temperatures have been performed.

Considering the previous results, platinum and palladium catalysts with another
oxygenated compounds commonly found in pyrolysis oil (benzaldehyde, anisole and
phenylacetate) have been investigated. It was shown the different affinity for platinum
and palladium hydrogenation, alkylation, direct deoxygenation, or demethylation,
depending on the chemical bond studied. Furthermore, the Kkinetics of the
hydrodeoxygenation of benzaldehyde on Pt and Pd supported on alumina, and
phenylacetate on Pt supported on alumina were studied, proposing reaction networks of

first-order elemental reactions for fitting the data.
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Resumen

RESUMEN

En los ultimos anos, el encarecimiento de los recursos energéticos y el problema del cambio
climdtico han dado lugar a la busqueda de fuentes de energia alternativas a las utilizadas
tradicionalmente. La biomasa se presenta como una alternativa limpia, con la ventaja adicional
de ser accesible y aprovechable en diferentes entornos geograficos a nivel mundial. Sin
embargo, para poder usar la biomasa en motores de combustidon es preciso someterla a un

proceso de transformacion quimica, que generalmente consta de dos etapas: pirdlisis y refino.

El aceite liquido obtenido en la pirdlisis estd formado por una mezcla compleja de
hidrocarburos, pero con una concentracién demasiado elevada de compuesto oxigenados, por

lo que se debe someter a un proceso de refino.

En esta tesis, se ha estudiado el proceso de hidrodesoxigenacion catalitica de diferentes
compuestos derivados del aceite de pirélisis de biomasa en un reactor de lecho fijo. Este proceso
se basa en hacer reaccionar estos compuestos organooxigenados con hidrégeno para la

obtencidn de los correspondientes hidrocarburos no oxigenados y agua.

Para realizar un estudio preliminar del proceso se seleccionaron dos compuestos aromaticos
oxigenados: alcohol bencilico y acetofenona. Estos dos compuestos modelo se encuentran en el
aceite de pirdlisis de biomasa. En primer lugar, se ha realizado un programa experimental para
seleccionar el catalizador mas adecuado para el proceso, estudiando la actividad y desactivacion
de diferentes catalizadores de metal precioso (Pd, Pt, Ru y Rh) y con dos tipos de soporte
(alimina y carbdén activo). Previamente, se demostrd la ausencia de efectos difusionales,
térmicos y de transporte en el lecho catalitico. Los catalizadores de rodio y rutenio soportados
sobre alumina resultaron ineficaces para la hidrodesoxigenacién tanto del alcohol bencilico
como de la acetofenona. El paladio y el platino tuvieron un comportamiento mas favorable,
siendo éste ultimo, el platino, el Unico catalizador que logré mantener estable su actividad
catalitica con ambos compuestos aromaticos. El tipo de soporte (carbdn activo o alimina) no
parece jugar un papel relevante en la desactivacién del catalizador. Las principales causas de
desactivacion se atribuyeron a la formacién de depdsitos carbonosos sobre la superficie activa
del catalizador, aunque también se observé cierta sinterizacidn, si bien ésta no justifica la fuerte

desactivacién observada. Ademds, el tipo de depdsitos carbonosos formados sobre el
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catalizador de paladio difiere del tipo de coque responsable de la desactivacién del resto de
catalizadores. Se estudié la cinética de reaccién de la HDO de alcohol bencilico con el catalizador
de platino soportado sobre alimina, ajustandose a una cinética de primer orden en la

concentracién de compuesto oxigenado.

Los mejores resultados de HDO se obtuvieron con el catalizador de platino a 5 bar y 325°C,
por ello, se decidié estudiar en profundidad las variables que afectan a la desactivacién de este
catalizador, seleccionando la acetofenona como compuesto modelo, ya que la desactivacion de
catalizadores es una de las causas que determinan la aplicabilidad del proceso a escala industrial.
Por todo ello, se estudid sistematicamente la influencia de la presidn, temperatura,
pretramiento del catalizador, y caudal de hidrégeno en la desactivacion de catalizadores de
platino soportados sobre alimina empleados en la hidrodesoxignacacidn de acetofenona en n-
heptano. La operacidn a altas presiones (10-15 bar) dio lugar a una mejora en la estabilidad del
catalizador de Pt/Al,Os. Sin embargo, altas temperaturas 3752C provocaron sobre el catalizador
de Pt/Al,0; una desactivacion mas rapida. El pretratamiento del catalizador de Pt con una
corriente de H; durante 8 horas logré mejorar la estabilidad del catalizador a 10 bar y 375°C.
Estas son las variables que mds pueden afectar al proceso y se estudiaron las posibles causas de
desactivacion, tales como formacion de depdsitos carbonosos (mediante el analisis morfolégico
de los catalizadores mediante porosimetria de fisisorcion de nitrogeno o la oxidacion a
temperatura programada) o sinterizacion (mediante microscopia electrénica de transmision
(TEM)). La caracterizacién de los catalizadores permitid justificar la desactivacion de los mismos
por la formacién de depdsitos carbonosos sobre la superficie del catalizador, pero no siendo la
Unica causa de desactivacion, ya que se comprobd también que se produjo cierta sinterizaciéon
de la fase activa tras la reacciéon. Gracias al método de regeneracidn propuesto para recuperar
la actividad catalitica del catalizador, se consiguié eliminar el coque depositado mediante la
calcinacién del catalizador a 6002C, lo que permitiéd al catalizador recuperar su actividad
catalitica inicial. Ademas se decidio estudiar la influencia del soporte (silice, 6xido de titanio,
alumina y carbdn activo) sobre la actividad catalitica del catalizador de Pt, obteniéndose para el
soporte de carbdn activo resultados muy favorables, que permitieron realizar varios estudios

cinéticos a diferentes temperaturas de reaccion.

En funcidn de los anteriores resultados se decidid ampliar el estudio con los catalizadores de
platino y paladio a otros compuestos aromaticos oxigenados, como el benzaldehido, acetato de
fenilo y anisol. Se comprobd asi, la afinidad tanto del paladio como del platino para la

hidrogenacion de los distintos grupos funcionales, o bien para la alquilacidn, desoxigenacion
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directa o demetilacién en funcién del enlace quimico estudiado. Se realizaron estudios cinéticos
para el benzaldehido con los catalizadores de Pd y Pt soportados sobre alimina, y para el acetato
de fenilo Unicamente con el Pt soportado sobre alimina, ajustandose en todos los casos los

mecanismos propuestos a cinéticas de primer orden de forma satisfactoria.




Abstract

ABSTRACT

Research about alternative fuels is currently very active because of the increasing prices of
fossil fuel resources and the global climate change concerns. Biomass can be considered as a
clean and economic energy resource widely available in the world. Nevertheless, chemical
transformations, typically a two-step process (pyrolysis and refining) is required in order to use

biomass derivatives as fuels.

The oil obtained from biomass pyrolysis consists of a complex mixture of hydrocarbons (both

aromatic and aliphatic) with too high O/C atomic rations. This is why a refining step is required.

In this Thesis, a catalytic hydrodeoxygenation (HDO) process of biomass-derived products
has been studied in a fixed-bed reactor. Specifically, this PhD is focused on the HDO or aromatic
compounds, present at high concentrations in pyrolysis bio-oils. In hydrodeoxygenation, the
oxygenated compounds react with hydrogen, producing the corresponding oxygen-free

hydrocarbons and water.

Benzyl alcohol and acetophenone, two compounds commonly found in pyrolysis oils, have
been selected to perform a preliminary study of the process. First, catalyst activity and
deactivation were studied for precious metal supported catalysts (Pd, Pt, Ru and Rh, supported
on alumina, and Pd supported on activated carbon) in order to determine the most appropriate
catalyst for this reaction. Previously, the absence of heat and transport diffusional effects in the
fixed-bed reactor has been theoretically demonstrated. Rhodium and ruthenium catalysts
supported on alumina were ineffective for hydrodeoxygenation of benzyl alcohol and
acetophenone. Palladium and platinum had better behaviour for HDO. Platinum is the only
catalyst able to maintain stable catalytic activity with both aromatic compounds. The nature of
the support (active carbon or alumina) does not seem to play an important role in catalyst
deactivation. Deactivation is attributed to formation of carbonaceous deposits on the active
surface of catalysts, although some sintering was also observed. The nature of carbonaceous

deposits formed on the palladium catalyst surface is different than the coke deposited over the
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other catalysts. Finally, kinetic of benzyl alcohol with platinum catalyst has been successfully fit

to a first-order kinetics.

The best HDO results have been obtained at 5 bar and 3252C for acetophenone with platinum
catalyst. Thus, the influence of operation parameters on catalyst deactivation have been widely
studied, since catalyst deactivation is one of the most limiting points in the industrial application
of these technologies. The influence of pressure, temperature, catalyst pretreatment and
hydrogen flow was determined for the deactivation of Pt/Al,O; catalyst in the
hydrodeoxygenation of acetophenone in n-heptane. High pressures (10-15 bar) led to improved
stability of Pt/Al,0s. However, high temperatures, over 375 °C, caused faster deactivation of
Pt/Al,Os. Pretreatment of Pt catalyst with hydrogen for 8 hours improved catalyst stability. The
possible causes of deactivation such as formation of carbonaceous deposits (determined by
morphological analysis of catalysts through nitrogen physisorption porosimetry or temperature
programmed oxidation) or sintering (determined by transmission electron microscopy (TEM))
were studied, trying to correlate these effects with operation parameters. Catalyst
characterization showed that the formation of carbonaceous deposits over the catalyst was the
main cause of the activity loss, although metal crystallite sintering was also observed at lower
extent. The proposed regeneration method leads to a recovery of the catalyst activity after the

reaction, coke deposits being eliminated by combustion in air at 6002C.

Additionally, the influence of catalyst support (silica, titanium oxide, active carbon and
alumina) over the catalytic activity of platinum has been studied. Supported activated carbon
obtained the best results, so, various kinetics studies for different temperatures have been

performed.

Considering the previous results, platinum and palladium catalysts with another oxygenated
compounds commonly found in pyrolysis oil (benzaldehyde, anisole and phenylacetate) have
been investigated. It was shown the different affinity for platinum and palladium hydrogenation,
alkylation, direct deoxygenation, or demethylation, depending on the chemical bond studied.
Furthermore, the kinetics of the hydrodeoxygenation of benzaldehyde on Pt and Pd supported
on alumina, and phenylacetate on Pt supported on alumina were studied, proposing reaction

networks of first-order elemental reactions for fitting the data.
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1.1. SITUACION ENERGETICA ACTUAL

La humanidad ha experimentado un cambio significativo en la segunda mitad del siglo XX en
sus habitos y costumbres, incrementando sensiblemente su demanda de energia, en paralelo a
un significativo aumento de su poblacién, que en 50 afios se ha multiplicado por tres. Hoy en dia
se consumen 10000 millones de tep (toneladas equivalentes de petrdleo)/afio como energia
primaria (Menéndez, 2006). La demanda de energia estd aumentando continuamente debido al
rapido aumento de la poblacidn y de la urbanizacién y las fuentes actuales de energia no son
suficientes para superar las crecientes necesidades. Desde 1973, los recursos energéticos se han

duplicado en los paises desarrollados, pero la demanda sigue siendo mayor.
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FIGURA 1.1: Reservas de combustibles fésiles y su localizacién geografica (BP, 2014)

La demanda se cubre principalmente a partir de los recursos energéticos convencionales
como el carbdn, el petréleoy el gas natural. Algunas de estas fuentes podrian terminarse pronto.

Asi, la compafiia petrolera BP ha publicado en enero de 2014 el "Statistical Review of World
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Energy" donde se especifican las reservas de combustibles fosiles a nivel mundial existentes en
2014: 861 mil millones de toneladas de carbdn, 187 billones de metros cubicos de gas natural, y
1669 millones de barriles de crudo de petrdleo. Estos nimeros parecen ser enormes a simple
vista, pero teniendo en cuenta el nivel actual de extraccién de las reservas de carbdn, estas se
agotarian en 109 afios, el Ultimo metro cubico de gas natural se extraeria en 2068, y para 2065

no habria reservas de petrdleo.

Como se puede ver en la Figura 1.1, el carbén, a diferencia del gas natural, y sobre todo del
petréleo (75% de las reservas, OPEP) se encuentra mucho mas distribuido geograficamente, los

otros dos se concentran mas en paises de Oriente Medio (BP, 2014).

Los procesos de obtencion de energia a partir de estas fuentes provocan polucién
atmosférica, dando lugar a problemas como el calentamiento global o la lluvia acida, entre otros.
Por estos motivos, se esta extendiendo el uso de fuentes de energia no convencionales como la
energia edlica, solar, hidraulica y la biomasa, siendo esta ultima el objeto del presente trabajo

(Goyal y cols., 2008).

Combustibles Nuclear
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FIGURA 1.2: Participacion de las Energias Renovables en el balance de Energia Primaria a nivel mundial
en el afio 2012 (Renewables, 2012)

En cuanto a la participacidn de las energias renovables en la produccion de Energia Primaria,
se puede ver en la Figura 1.2 que, a nivel mundial, representd en el afio 2012 un 16.7%, por lo
que se produjo un aumento de casi un 4% en este tipo de energias desde el afio 2006. De este
total, un 8.2 % aproximadamente provino de fuentes renovables de energia moderna:

hidroeléctrica, edlica, solar, geotérmica, biocombustibles, y biomasa moderna (Renewables,
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2012). La biomasa tradicional se utiliza principalmente para cocinar y calentar en las zonas
rurales de los paises en desarrollo, y podria ser considera renovable, representando
aproximadamente un 8.5 % de la energia final total. La energia hidroeléctrica representé
alrededor del 3.3 % del consumo mundial de energia final, y el resto de las energias renovables
modernas proporcionaron aproximadamente el 4,9 % del consumo de energia final en 2012,
experimentando por tanto un gran crecimiento tanto en paises desarrollados como en otros

menos desarrollados.

En el caso de la UE, la dependencia respecto de las importaciones de combustibles va en
aumento, y si no se consigue otorgar una mayor competitividad a la energia autéctona, en los
préoximos 20 o 30 afos, un 70% de las necesidades energéticas de la Union se satisfaran
mediante productos importados (la mayoria de ellos procedentes de regiones politicamente
muy inestables), frente al 50% actual. Las reservas estan concentradas en unos pocos paises. En
el caso del gas natural, hoy en dia, aproximadamente la mitad del consumo de la UE se satisface
con gas procedente de sdlo tres paises (Rusia, Noruega y Argelia). De mantenerse la tendencia

actual, las importaciones de gas aumentarian un 80% en los préximos 25 afios.

Esta situacion muestra que existe una necesidad de cambiar el modelo energético actual.
Este cambio sdélo serda posible mediante importantes inversiones para sustituir las
infraestructuras obsoletas, y aumentar la capacidad de producciéon de energia (Menéndez,

2006).

1.2. POLITICAY LEGISLACION EN MATERIA DE ENERGIAS RENOVABLES

La evolucién de los precios del petréleo y la distribucién geografica de las reservas de energia
han condicionado las opciones energéticas de los paises desarrollados desde hace mas de tres
décadas. De manera mas reciente, las preocupaciones ambientales, junto con el intenso proceso
de crecimiento de los paises emergentes, han desencadenado un efecto inflacionario sobre las

fuentes de energia primaria y la liberacién del sector de la energia en Europa.

Desde principios de los afios 90, la UE esta inmersa en un ambicioso plan para ocupar el
puesto de cabeza mundial respecto a las energias renovables, y asi reducir la dependencia de
las importaciones y aumentar la seguridad del abastecimiento. En la actualidad, el mercado de
la energia renovable en la UE tiene un volumen de negocios anual de 15000 millones de euros

(la mitad del mercado mundial). El aumento en el uso de las energias renovables puede tener
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efectos positivos en lo que se refiere a la emision de CO, y al empleo. Ahora bien, la cuota actual
de las fuentes de energia renovables, respecto del total del consumo interior bruto de energia
de la Unidon Europea, es del 6%. La directiva de 2009/28/CE del Parlamento Europeo y del
Consejo, 23 de abril de 2009 (2008/2009), sobre fomento del uso de energia procedente de
fuentes renovables, fija como objetivos generales conseguir una cuota del 20% de energia
procedente de fuentes renovables en el consumo final bruto de energia y una cuota del 10% de
energia procedente de fuentes renovables en el consumo de energia en el sector del transporte
(2009/28 2009) en el afio 2020. En el afio 2001, la UE acordd que la cuota de electricidad
procedente de fuentes de energia renovable representaria el 21% del consumo comunitario en
el afo 2010. Ademads en el afio 2003, se acordd que al menos el 5.75% de los combustibles
liguidos en el sector transporte serian sustituidos por biocarburantes en el afio 2011 (PER, 2010-

2020).

Sin embargo si hablamos de Espafia, la politica energética tradicionalmente se ha

caracterizado, de forma resumida, en los siguientes aspectos:

= Un consumo energético por unidad de producto interior bruto elevado. Espaina
consume mas energia que la media de los paises de la Unidn Europea con una estructura
industrial y productividad parecida.

= Elevada dependencia energética, cercana al 80%, muy alejada de la media europea que
estd en el 50%. Esto se debe a la escasa presencia de yacimientos de energia primaria fosil. Esto
introduce fuentes de riesgo adicionales, como las relacionadas con la garantia del suministro
energético o con la volatilidad de los precios de los mercados internacionales.

= Elevadas emisiones de gases de efecto invernadero (PER, 2010-2020).

Para cumplir con estos objetivos, la politica energética en Espafia se ha desarrollado
alrededor de tres ejes: el incremento de la seguridad de suministro, la mejora de la
competitividad y la garantia de un desarrollo sostenible, social y medioambiental. Asi, durante
el afio 2011 se aprobd el Plan de Energias Renovables (PER) 2011-2020, que constituye la
revision del Plan de Energias Renovables (PER) 2005-2010, que a su vez sustituyé al plan de
Fomento de las Energias Renovables en Espafia 2000-2010. Debido a esto, las energias
renovables en Espafia han evolucionado hacia una participacidn creciente en el sistema

energético, experimentando un significativo auge a partir del afio 2005.

En cuanto al papel de las renovables en la generacion eléctrica, su contribucién al consumo

final bruto de electricidad ha pasado del 18.5% en 2004 al 29.2% en 2010. Estos datos
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corresponden a un afio normalizado, pues los datos reales indican un crecimiento desde el
17.9% en 2004 hasta el 33.3% en 2010. Por otro lado, la contribucion de la electricidad renovable
a la produccidn bruta de electricidad en Espafia en 2010 fue de un 32.3% vy su distribucion por

fuentes se puede observar en la siguiente figura.

Por ultimo, las energias renovables en el transporte han dado durante estos ultimos afos un
gran salto adelante, sobre la base de los incentivos al consumo de biocarburantes en ese sector.
De este modo, el favorable tratamiento fiscal y la obligacion de uso han llevado a un crecimiento
constante del consumo de biocarburantes (calculado en contenido energético) sobre el
consumo de gasolina y gasdleo (metodologia definida en el PER 2005-2010), que han pasado de

representar el 0.39% en 2004 al 4.99% en 2010.

En el 2010, las energias renovables han supuesto el 13.2% del abastecimiento de energia
primaria, un 32.3% de la produccion eléctrica y superado el 12% en términos de energia bruta
(R.D., 2007). Del 13.2%, la biomasa y residuos han supuesto un 4.2% del total de energia, siendo
la energia renovable de mayor abastecimiento de energia primaria. Ademads, en Espafia hay un
gran potencial para el aprovechamiento energético, sobre todo en la franja norte, siendo
Navarra, A Corufa, Lugo, Asturias y Lleida las provincias con mayor volumen de biomasa

arbérea.

En la Figura 1.3 se puede ver la contribucion de las distintas fuentes de energia a la energia

primaria y energia eléctrica producidas en Espafia en 2010. (PER, 2010-2020)
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FIGURA 1.3: Participacion de la biomasa en el balance de Energia Primaria y en la produccién de Energia
eléctrica en Espafia (PER, 2010-2020)
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Con esta revisidn se espera que la biomasa y el biogds pasen a experimentar aumentos, entre
un 7%y un 12.6% de media anual a lo largo del periodo 2009-2020, respectivamente. Para ello,
se estan desarrollando medidas especificas en los sectores de la biomasa, el biogds y los residuos
procedentes de la biomasa. Esto incluye la modificacién de la normativa para el transporte de
productos relacionados con la biomasa y el desarrollo normativo de planes plurianuales de
aprovechamientos forestales o agricolas con uso energético de productos, subproductos y
fomento de las repoblaciones forestales energéticas, mediante el cual se espera poder
aprovechar 5.5 millones de t/afio. También se estd desarrollando la normalizacién de los
distintos tipos de biomasa para uso doméstico y para combustibles de biomasa (PER, 2010-

2020).

1.3. ENERGIAS RENOVABLES: DEFINICION DE BIOMASA

El término biomasa, segun el Diccionario de la Real Academia de la Lengua Espafiola, tiene

dos acepciones:

= Materia total de los seres que viven en un lugar determinado, expresada en peso por
unidad de area o de volumen.
= Materia orgdanica originada en un proceso bioldgico, espontaneo o provocado, utilizable

como fuente de energia.

La primera acepcidén se utiliza habitualmente en Ecologia. La segunda acepcién, mas
restringida, hace referencia a la materia organica que se produce en las plantas verdes a través
de la fotosintesis, asi como la originada en los procesos de transformacion de la primera, tanto

de manera natural (evolucionados en la cadena bioldgica) como artificial.

Una definicion mas practica del término dice que es toda aquella materia viva presente en
el planeta. Esto es, todo el conjunto de materia organica energética, ya sea de origen vegetal,

animal o procedente de su transformacion natural o artificial. (Demirbas, 2001)(Castells, 2012)

Se puede considerar que el uso racional de la energia comenzé hace unos 10000 afios, es
decir cuando el ser humano dejé de ser un individuo cazador-recolector para transformarse en
agricultor. Desde entonces, y hasta finales del siglo XIX, la agricultura cubrié la mayor parte de
las necesidades energéticas de la Humanidad, no sélo las alimenticias, sino también las
calorificas y mecdnicas, puesto que las necesidades de calefaccién se cubrian mediante la

combustidn de lefia y restos de cosechas, y la mecanica mediante el esfuerzo muscular, tanto
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del propio ser humano como de animales, los cuales usaban productos agricolas como alimento

(Friedrich y Fernandez, 1999).

Aun hoy, este tipo de energia es muy usada, aunque con un reparto muy desigual
(Vinterback, 2004). Asi, en los paises industrializados el aprovechamiento de este tipo de
recursos con fines energéticos apenas representa el 3-4 % de la energia total empleada (Gil y
cols., 1997), siendo mucho mas utilizados combustibles fésiles, como carbén y petrdleo,
mientras que en paises en vias de desarrollo es la principal fuente de energia, llegando su uso al

90 % del total.

Se considera que la biomasa es una fuente renovable de energia porque su valor proviene
del sol. A través del proceso de fotosintesis, la clorofila de las plantas captura su energia, y
convierte el diéxido de carbono (CO,) del aire y el agua del suelo en carbohidratos, para formar

la materia organica, segun la reaccion siguiente:

LUZ
€O, + H,0 = 0, + (CH,0)y

Cuando estos carbohidratos se queman, regresan a su forma de didxido de carbono y agua,
liberando la energia que contienen. De esta forma, la biomasa funciona como una especie de
bateria que almacena la energia solar. Si se produce en forma sostenida, o sea, en el mismo nivel
en que se consume, esa bateria durard indefinidamente. Los recursos biomasicos incluyen
cualquier fuente de materia orgdnica, como desechos agricolas y forestales, plantas acudticas,

desechos animales y basura urbana (Network, 2002).

La originalidad de esta tecnologia, es que toma prestadas tanto la energia (en forma de
fotones de luz) como las materias primas (carbono, hidrégeno, nitrégeno, potasio, fésforo) de
la naturaleza, siendo ambas renovables, excepto en el caso de usar técnicas industriales que

impliquen el aporte de energia fosil.

Esta ingente capacidad de produccién de energia, es lo que hace que esté justificado el
estudio de la biomasa como fuente de energia utilizable (Berndes y cols., 2003), no perdiendo
de vista el hecho de que se trata de un tipo de energia renovable. Sin embargo, todo ello debe
tomarse con las precauciones necesarias, y no conducir a un exagerado optimismo, ya que el

uso de la biomasa como fuente de energia tiene varias limitaciones:
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En general estos biocombustibles no presentan buenas caracteristicas comparados con
combustibles fésiles, debido a su baja densidad energética, alto contenido en humedad
y problemas de almacenamiento por posible deterioro.

El 40 % de la biomasa mundial es de tipo acudtico, localizada en los océanos, lo que
implica dificultades en su recoleccién.

La biomasa terrestre estd, en gran parte, muy dispersa, lo que generaria grandes costes
energéticos de recoleccién y transportes, lo cual restringiria su aprovechamiento.

La existencia de grandes eriales, la extensidn limitada de las zonas cultivables, y el tipo
de materias energéticas en las que la civilizacién basa actualmente su funcionamiento,
imponen serios condicionantes, tanto en la produccion de biomasa como en el estado

en que ésta pueda usarse (Friedrich y Fernandez, 1999).

Sin embargo, el potencial energético es lo bastante elevado como para justificar el estudio y

desarrollo de tecnologias que permitan un uso de la misma, capaz de cubrir un porcentaje

considerable de la demanda energética actual.

Existen numerosas razones para potenciar el uso de la biomasa en la produccion de energia.

Asi, lab

iomasa se considera una fuente energética limpia, ya que las emisiones de diéxido de

carbono que se producen se pueden considerar neutras, debido a que el gas que se expulsa a la

atmdsfera es el que previamente la planta ha estado transformando mediante el proceso de

fotosintesis. Otra ventaja de su uso, es que se encuentra muy distribuida, estando presente en

todos los paises, desarrollados o no. También presenta ventajas desde el punto de vista social,

ya que

cultivad

1.4.

en las zonas rurales fomenta la creacién de empleo y la utilizacion de tierras no

as.

TIPOS DE BIOMASA Y CLASIFICACION

Se pueden definir, a priori, dos tipos de biomasa:

Biomasa vegetal: es la producida directamente por la fotosintesis.

Biomasa animal: es aquella producida por los seres vivos que no son capaces de elaborar

productos quimicos a partir de la fotosintesis, es decir, los que usan en su alimentacidn

la biomasa vegetal.
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Pero aun se puede ir mas lejos, tanto los seres humanos como los animales utilizan
solamente una parte de la biomasa a su disposicién, constituyendo el resto un residuo no

utilizado, que en muchos casos es devuelto a la naturaleza.

Asi, se tiene un tercer tipo de biomasa, quizd el mds interesante a nivel energético, la

“biomasa residual”. En la Figura 1.4 se resumen los principales tipos de biomasa residual, que se

pueden clasificar en:

= Residuos forestales: procedentes de diversos tratamientos silvicolas, podas o limpieza

de matorrales.

= Residuos agricolas: lefiosos procedentes de las podas de olivos, frutales y vifiedos. Los
residuos agricolas herbaceos son, principalmente, paja de cereales (centeno, trigo) y

cafiote de maiz.

= Residuos de industrias forestales, agricolas y agroalimentarias: procedentes en su
mayoria de industrias de transformacidn de la madera (serrin, cortezas, recortes); los de
las industrias agricolas son muy variados, destacando los de la industria del aceite de

oliva, conservera y de frutos secos.

= Residuos biodegradables: de industrias agroganaderas y agroalimentarias, y también
los procedentes de actividad humana, entre los que destaca el biogds procedente de

estaciones depuradoras de aguas residuales (EDAR) y de residuos sélidos urbanos (RSU).

ENERGIA SOLAR

FOTOSINTESIS
) —)

Residuos Agricolas y Residuos Animales  Residuos de Industrias Residuos Sélidos Urbanos.
Forestales. Cultivos Agricolas y Forestales Aguas Residuales Urbanas
Energéticos

[ BIOMASA

FIGURA 1.4: Generacién de biomasa
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Actualmente, la mayoria de las plantas de generacion energética se estan abasteciendo de
materiales que no pueden ser considerados como “residuos finales”. Esto supone un
planteamiento ambiental inadecuado, dado que el CO: fijado en los procesos bioldgicos de
produccién agricola y forestal deberia ser devuelto a la atmdsfera lo mas tarde posible en Ia
cadena productiva (Lemus y Lal, 2005). Por otra parte, mucha de la biomasa producida en los
sistemas agricola y forestal no es utilizada para la produccién de bioenergia, debido a que
existen diversas dificultades técnicas en su extracciéon, manipulacién y trasporte, asi como
insuficiente informacidn sobre la cantidad y calidad de estos residuos (Andersen y cols., 2005).
Por esta razén, las industrias generadoras de energia orientan su demanda exclusivamente hacia
los residuos generados en la industria de primera y segunda transformacion. Lo que hace que
exista una biomasa residual producida en las explotaciones del sector primario que no estd

siendo aprovechada.

Asi, cuando hay escasez de recursos es necesario aprovechar al maximo aquellos de los que
se dispone y sacar el mayor partido posible a las oportunidades que se presenten. Por ello, la
busqueda de posibles usos y soluciones en el tratamiento integral de residuos debe ser un
objetivo prioritario. Hoy en dia, este tipo de biomasa residual estd siendo ampliamente utilizada

con fines energéticos, pues presenta una serie de claras ventajas:

= Biomasa ya existente, cuya eliminacidn es un problema grave y costoso.
= La biomasa residual esta concentrada en lugares determinados.
= Ventajas de caracter ambiental, como una reduccién de volumen considerable,

eliminacion de plagas, incendios forestales y olores.

Actualmente, en el mercado espafiol esta creciendo la produccién y consumo de los
biocombustibles sdélidos densificados, los pellets y las briquetas, producidos a partir de la
biomasa residual. El tamafio del pellet es inferior al de la briqueta, por lo que puede manejarse
mas facilmente y utilizarse en chimeneas de uso doméstico y calderas, en las que sustituye al

carbdén mineral (Pedrajas, 2007).

1.5. ESTRUCTURA Y COMPOSICION QUIMICA DE LA BIOMASA

La biomasa contiene cantidades variables de celulosa, hemicelulosa, lignina y una pequeia
cantidad de otras sustancias extraibles (McKendry, 2002). Las concentraciones relativas
expresadas en % en peso de hemicelulosa, celulosa y lignina, varian en funcién de la especie de

biomasa y se distribuyen, generalmente, entre un 15-30%, 40-60%, y 10-30%, respectivamente
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(Yang y cols., 2007). La fraccion extraible es la que no forma parte de la estructura de la pared
celular de la madera y estd compuesta por terpenos, acidos resinicos, acidos grasos y fenoles
insaponificables, y puede variar, dependiendo del tipo de biomasa, entre un 2-8 % en peso. Las
cenizas estan formadas por los cationes y aniones presentes en la biomasa, los mas comunes

son calcio, potasio, magnesio, sulfato, fosfato, y silicato (Raveendran y cols., 1996).

La celulosa es el polimero estructural de la pared celular de las células vegetales mas
abundante en la biomasa terrestre (Pasangulapatiy cols., 2012). Es un polisacarido lineal (Figura
1.5) que consiste en unidades monoméricas de D-glucopiranosa con enlaces B (1-4) y un peso
molecular promedio de alrededor de 100000 (McKendry, 2002)(Pérez y cols., 2002)(Mohan y
cosl,. 2006). Este tipo de unién, formada por cadenas lineales que se colocan de forma
antiparalela y ordenada, formando micro fibrillas, favorece la formacién de enlaces y puentes
de hidrégeno, tanto extra moleculares como intermoleculares, que dan una mayor rigidez y
estabilidad térmica a la molécula de celulosa que a la de hemicelulosa (Cheng, 2010)(Urien

Pinedo, 2013).

3
0 0
©HOHGC HO Ho, HOHC |
: o 0.l
0TTING ; o 7
MO OH T HOH.C T HO OH !

FIGURA 1.5: Estructura quimica de la celulosa

La hemicelulosa (Figura 1.6) es una cadena lineal de polimeros heterogéneos de pentosas
(D-xilosa, L-arabinosa), hexosas (D-manosa, D-glucosa, D-galactosa) y acido glucordénico, que se

unen en diferentes proporciones y al azar en una estructura amorfa (Pérez y cols. 2002)(Saha,

H H OH H H OH
0 0
H/n 0 oH HA\H H/H 0 OH HAH
OH H H o \OH H H o—
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FIGURA 1.6: Estructura quimica de la hemicelulosa

2003).
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Las hemicelulosas normalmente tienen entre 50 y 200 unidades monoméricas y algunos
residuos de azlcares simples (Yaman, 2004). El mas abundante es el xilano, polisacarido
constituido por una cadena lineal de residuos de xilosa y diversas ramificaciones y sustituciones.
Los xilanos se encuentran en maderas blancas y duras con un valor del 10% y 30% en peso seco
respectivamente (Klass, 1998). A diferencia de la celulosa, no forma microfibrillas, pero puede
formar enlaces por puentes de hidrégeno con la celulosa vy la lignina, que se conocen como

“glucanos reticulados” (Pasangulapati y cols., 2012).

La lignina (Figura 1.7) es una molécula polifendlica, fisica y quimicamente heterogénea,
amorfa y formada completamente por anillos aromaticos ramificados a partir de la
polimerizacidn y deshidrogenacidon de mondmeros de fenilpropanoides, coniferilico, sinapilico y

alcoholes cumarinicos (Urien Pinedo, 2013).
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H.COH ’-|7"'=
o (|3H> CH, H2|CGH
HCOH  HO H
o o Oy
CH HCO—---
O [t o [ o
CH o tH
CHO |
HCI("—(‘H—CH‘,OH OH —cCarb-ohyulale] H,itl:OH OCH,
- ): Hflz— 0
0———H
CHO OH
HC—O —o—cls H @ H;'I|!0H
0ch, Hci H.COH H‘l-'—ﬂ
HDCH oH HC o—cn —TH HCOH HEOH
HoH HOCH o @
i O G ol o
H;C"-—D—LH 0 Y cho @ @ <|:H
o ‘l:H HOG— cn—c.HUH HE 5 CH
HOCH H.COH
O OCH, I ‘?
CHA, o El:H H(|] ook,
CH
T RO, HOCH, Ho—
I
HEOH Co
i l:|:H H(|3—CH CHQ HC: O——CH ©
CHO, HOGH, [ | [ OCH
HC_ JH CH HE—0

FIGURA 1.7: Estructura quimica de la lignina

La base estructural de la lignina es el fenil-propano, teniendo enlazado al anillo bencénico
un numero variable de grupos hidroxilicos y metoxilicos, formando radicales quimicos bien
definidos. Estos radicales libres son, en el caso de la gimnospermas, principalmente el

guaiacilpropano (metoxi-3-hidroxi-4-fenil propano), y en el caso de las angiospermas el siringol-
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propano (dimetoxi-3,5-hidroxi-4-fenil-propano). Esta heterogeneidad otorga a la molécula de

lignina una gran estabilidad térmica (Ramiah, 1970)(Xu, 2010).

Las ligninas presentes en especies leflosas a menudo estan ligadas a las fibras de celulosa
adyacentes para formar un complejo lignoceluldsico. Tanto este complejo como las ligninas
suelen ser muy resistentes a la conversidn de los sistemas microbianos y muchos agentes
guimicos. De todas formas, este complejo se puede romper, y la fraccidn de lignina puede
separarse mediante un tratamiento con acido sulfurico fuerte, en el que las ligninas son
insolubles (Yaman, 2004). El contenido de lignina en seco en maderas blandas y duras
generalmente varia del 20% al 40% en peso y del 10% al 40% en peso en diversas especies
herbaceas, tales como el bagazo, mazorcas de maiz, cdscaras de cacahuete, cdscaras de arrozy

pajas (Klass, 1998).

La diferencia en reactividad de la biomasa debido a las variaciones en la composicién quimica
debe ser mejor entendida para que el proceso se puede optimizar para obtener combustibles y

productos quimicos con alta selectividad y eficiencia (Carrier y cols., 2011).

1.6. TECNOLOGIAS DE CONVERSION DE LA BIOMASA

En los ultimos afios, el aumento de la demanda de combustibles liquidos, asi como el
incremento de los precios del petréleo y las restricciones derivadas de la actual legislacién sobre
gases de efecto invernadero, han producido un elevado interés en el desarrollo de combustibles
a partir de la biomasa. La biomasa puede ser convertida en formas de energia Utiles mediante
el uso de diferentes tecnologias. Existen dos tipos de biocombustibles, los combustibles de

primeray los de segunda generacién, como se vera a continuacion (McKendry, 2002).

1.6.1. Biocombustibles de primera generacién

Los biocombustibles de primera generacidn son bdsicamente el biodiesel, el bioetanol y el
biogas, son aquéllos provenientes de la biomasa, especialmente de cultivos agricolas destinados

a la alimentacién humana.

Para la produccién de biodiesel de primera generacion, es necesario disponer de biomasa o
productos agricolas ricos en aceite o grasas de animales (vacunos, cerdos y aves) (Hayes, 2009).

En este caso, la tecnologia que se utiliza se basa en la conversién termoquimica, que consiste en
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retirar la glicerina de estos productos. Con este propdsito se han desarrollado cuatro métodos,
siendo el mas utilizado el de la transesterificacion de los aceites y grasas en general, mostrado
en la Figura 1.8. Este consiste en separar la glicerina con el uso de un alcohol (metanol o etanol)
y de un catalizador basico (hidroxido de sodio o potasio). La extraccién de la glicerina es
importante porque la viscosidad del aceite natural dificulta el funcionamiento de la bomba

inyectora y del motor al emplearlo como combustible en automdviles.

ACEITE
VEGETAL

\ |
v

ESTERIFICACION
ACIDEZ LIBRE

v

TRANSESTERIFICACION

v

NEUTRALIZACION

|

DESTILIACION
DEL METANOL
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DECANTACION

METANOL

CATALIZADOR

A 4 A

GLICERINA
BRUTA
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FIGURA 1.8: Esquema de obtencién del biodiesel

El biogas es el menos conocido de los biocombustibles de primera generacién, a pesar que
se produce artesanalmente desde hace siglos en China e India. En este caso, el proceso de
produccién del gas es mediante la biodigestion anaerdbica, preferentemente de residuos
agropecuarios (biomasa como rastrojos agricolas y materia organica en general, y purines de
ganado). La biodigestion anaerdbica se realiza en estanques o reactores especiales, donde
participa un complejo de cuatro bacterias que intervienen en la produccion de biogas, cuyo
componente principal es el metano (sobre el 60%). El proceso lo inicia una de las bacterias, que
desintegra la materia organica, interviniendo enseguida un segundo tipo de bacteria, encargada
de descomponer la materia organica en acidos grasos; después actuan las bacterias que
convierten los acidos grasos en acido acético y, finalmente, las bacterias que convierten el acido

acético en biogas.
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La produccidon de bioetanol de primera generacion o etanol convencional, se realiza a partir
de cafia de azlcar y de maiz, siendo éstos los cultivos mas utilizados a nivel mundial con ese
propodsito. En ambos productos, el procesamiento industrial (Figura 1.9) consiste en la
conversidn bioquimica de los carbohidratos en alcohol. Si bien esta tecnologia se utiliza desde

la antigliedad, se ha mejorado enormemente gracias al desarrollo de la industria.

o
—

BIOETANOL

FIGURA 1.9: Esquema de obtencién del bioetanol

Estos biocombustibles de primera generacion tienen un limitado potencial de suministro de

combustibles, presentando una serie de desventajas como:

v" A pesar de las continuas mejoras en la eficiencia de produccién su relativamente alto
coste es una barrera critica para el desarrollo.

v' La utilizacién de materias primas ligadas al mercado alimentario puede provocar
distorsiones en este mercado.

v" El coste de la materia prima es el que mas contribuye al coste final del biocarburante.

1.6.2. Biocombustibles de segunda generacién

Debido a que la materia prima de los biocombustibles de primera generacion esta ligada al

mercado alimentario, se deben buscar alternativas que permitan un uso mas amplio de la
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biomasa, de forma que se vaya hacia procesos que utilicen la totalidad de la biomasa (incluyendo
fracciones celuldsicas y ligninicas), en lugar de partes muy especificas y minoritarias de las

mismas (azucares hidrolizables, lipidos, etc.).

Aqui aparecen los biocombustibles de segunda generacién, cuya materia prima es la biomasa
procedente de residuos agricolas o cultivos energéticos. Estas tecnologias no estdn tan
ampliamente desarrolladas como las de los biocombustibles de primera generacion, pero estan
experimentado un creciente desarrollo, y siendo investigados intensamente, debido a las

ventajas que presentan, como:

v" Amplio rango de materias primas (no alimentarias).

v" Elevados rendimientos de biocarburante por hectarea, traducidos en un menor impacto
del coste de la materia prima en el producto.

v" La produccién de biocarburantes de segunda generacidon permitira disminuir la emisién
de gases de efecto invernadero y la sostenibilidad del proceso biomasa- combustible.

v" Aumento de la rentabilidad de la agricultura en muchas zonas rurales (Urien Pinedo,

2013).
BIOMASA
]
| ] ] ]
COMBUSTION GASIFICACION PIROLISIS LICUEFACCION
| | ]
| ] | ]
GASES BAJA GASES ALTA
GASES CALIENTES ENERGIA ENERGIA BIO-CHAR BIOACEITES
| |
I ] ]
GENERACION DE MOTORES DE GASES
VAPOR CON CALOR COMBUSTION COMBUSTIBLES S'NTéﬂ:c')v'LfJ:No" ?;SSEELTI)ESJ
ELECTRICIDAD INTERNA METANO

FIGURA 1.10: Principales procesos termoquimicos para la obtencidn de biocombustibles de segunda

generacién

Actualmente existen diversos procesos que se encuentran en desarrollo para la produccion

de biocombustibles de segunda generacidn, a partir de fracciones celuldsicas, ligninicas y
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hemiceluldsicas de la biomasa residual. Los principales procesos posibles por via termoquimica

serian combustidn, pirolisis, gasificacion y licuefaccion (McKendry, 2002).

Los principales procesos, los portadores de energia intermedios y los productos energéticos
finales resultantes de la conversion termoquimica se ilustran en el diagrama mostrado en la

Figura 10 (McKendry, 2002)(Andersen y cols., 2005).

=  Combustion

La combustion es una reaccién de oxidacién de los componentes de la biomasa a alta
temperatura y en presencia de una cantidad de oxigeno suficiente para producir la combustién
total de los componentes de la biomasa, de la que se obtiene energia en forma de calor, y
diéxido de carbono, agua y cenizas como productos de reaccion. La energia quimica desprendida
durante la combustién de la biomasa se transforma en calor, energia mecanica o electricidad,
con diferentes equipos de proceso como estufas, hornos, calderas, turbinas de vapor,
turbogeneradores, etc. La combustién de biomasa produce gases calientes a temperaturas de
alrededor de 800-1000 ©C. Es posible tratar cualquier tipo de biomasa, pero en la practica, la
combustidn sdlo es factible para la biomasa con un contenido de humedad menor del 50 %, a
menos que la biomasa se haya sometido a un pretamiento de secado. La biomasa con alto
contenido en humedad es, por tanto, mas adecuada para los procesos de conversidén bioquimica

o bioldgica (McKendry, 2002).

La aplicabilidad de la combustién varia desde su utilizacion a muy pequefia escala (por
ejemplo, para la calefaccion doméstica) hasta las plantas industriales a gran escala. La co-
combustidn de biomasa en centrales térmicas de carbdn es una opcién especialmente atractiva

debido a la alta eficiencia de conversion de estas plantas (Babcock, 1997).

= Gasificacion

Consiste en un proceso de oxidacion parcial (es decir con restriccion parcial de O;) a altas
temperaturas (800-9002C), que permite la trasformacién de la biomasa en productos gaseosos,
como hidrégeno, mondxido y diéxido de carbono, metano y vapor de agua, con composicion
variable, dependiendo de las caracteristicas de la biomasa asi como del agente gasificador
(oxigeno puro o aire, humedad, etc.) y las condiciones del proceso (Saxenay cols., 2008), siendo

el tipo de biomasa mads adecuado, el que presenta altos contenidos en celulosa y lignina.
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Si se produce gas de sintesis (CO + H,), dependiendo de su composicidn, se pueden sintetizar
muchos productos a partir de él. El gas de sintesis se puede limpiar de contaminantes como el

alquitran y eliminar de manera efectiva los componentes inorganicos.

En la Figura 1.11 se observan los procesos mas importantes estudiados actualmente. En el
caso de realizar una sintesis de Fischer-Tropsch, el producto obtenido consiste en una mezcla de
hidrocarburos con una distribucién muy amplia de pesos moleculares, que van desde los gases
hasta las ceras, pasando por gasolina, keroseno y gasdleo. La naturaleza y proporcién de los
productos depende del tipo de reactor y de catalizador (hierro o cobalto). En general, los
procesos que operan a alta temperatura producen una mayoria de gasolinas olefinicas, mientras

que los de baja temperatura dan sobre todo gaséleos parafinicos (Hayes, 2009).

Parafinas
eX” —
e .
<o° Olefinas
Gasificacion sintesis Sintesis Metanol = —d
CO + H;
o
"G,
56,}? s
H>

FIGURA 1.11: Procesos de gasificacion de biomasa mas importantes a nivel industrial

Por otro lado, también se puede obtener metanol a partir del gas de sintesis, y a partir de

metanol es posible obtener biocombustibles como el etanol o el dimetileter.

La reaccidon “Water Gas shift” es una reaccién quimica en la que el CO del gas de sintesis
obtenido por la hidrélisis de la biomasa residual, reacciona con vapor de agua para obtener CO;
y Ha. Esta reaccion es muy importante para la produccion de H; de alta pureza, y para la sintesis

del NHs (Parthasarathy y Narayanan, 2014).
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1.7. CONVERSION DE BIOMASA: PIROLISIS

1.7.1. Definicion de pirdlisis

Este proceso consiste en la descomposicién térmica de la biomasa, al igual que la
combustidn, pero en este caso, en ausencia total de oxigeno. Es un proceso endotérmico,
usdandose como combustible parte de la biomasa que se va a someter a pirdlisis u otro

compuesto obtenido en el mismo proceso.

La descomposicién de la materia comienza hacia los 250 2C y por lo general termina entre
los 500-600 2C, excepto en el caso de usar residuos sélidos urbanos, donde la te temperatura

puede llegar a los 750-900 2C.

Los productos que se obtienen mediante este proceso dependen de las caracteristicas de la
biomasa, y seran gaseosos (biogas), residuos soélidos (biocarbén) y liquidos (bioaceites),
destacando este ultimo bio-oil, apto para la produccidon de biodiesel. Asi, la pirolisis, como
método para la conversidon de biomasa es comunmente utilizada para la produccién comercial
de una amplia gama de combustibles, disolventes, productos quimicos y otros productos de

materias primas de biomasa (Yaman, 2004).

Concretamente, este proyecto de investigacién se enmarca dentro del proceso de pirdlisis

para la produccién de combustibles de segunda generacion a partir del bio-oil.

1.7.2. Tipos de procesos de pirdlisis

La pirolisis desde un punto de vista quimico es un proceso complejo, debido a que para
llevarla a cabo se deben tener en cuenta muchos factores: la estructura y composicién de la
materia prima, la tecnologia utilizada, el tipo de reactor empleado, la velocidad de
calentamiento, el tiempo de residencia, la velocidad de enfriamiento y la temperatura del

proceso (Bridgwater, 1999).

Como se puede ver en la Tabla 1.1, los distintos tipos de procesos de pirdlisis se clasifican
atendiendo a las condiciones de operacion empleadas, como la velocidad de calentamiento, el
tiempo de residencia y la temperatura final en: carbonizacidn, pirélisis convencional, pirélisis
rapida, pirdlisis flash de gases y liquidos, pirélisis ultra rapida, pirdlisis a vacio, hidro-pirélisis y

metano pirolisis. La pirdlisis convencional también suele ser llamada pirélisis lenta. Los términos
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“lenta” y “rapida” son algo arbitrarios, sin tener una precision exacta sobre los tiempos de

residencia o temperaturas de cada proceso.

Ademas, segun el tipo de condiciones de operacién en las que se trabaje, la pirdlisis producira
distinta cantidad de fraccidon liquida o gas, asi como concentraciones diferentes de los

compuestos obtenidos.

Las técnicas de pirdlisis mas ampliamente utilizadas a nivel industrial para la produccion de
Bio-oil a partir de biomasa son la pirdlisis convencional o “lenta”, y la pirélisis rapida, que son

las que se describen con mas profundidad a continuacion.

TABLA 1.1: Métodos de pirolisis, condiciones y productos

Tipo de Tiempo Velocidad de Temperatura Productos
pirdlisis residencia calentamiento (eC) mayoritarios
Carbonizacion Dias Muy lenta 400 Bio-char
Convencional 5-30 min Lenta 600 Solidos, aceites, gases
Rdpida 0.5-5s Muy rapida 650 Bio-oil
Flash (liquido) <1s Rapida <650 Bio-oil
Flash (gas) <1ls Rapida <650 Quimicos y gas
Ultrardpida <0.5s Muy rapida 1000 Quimicos y gas
Vacio 2-30s Media 400 Bio-oil
Hidropirdlisis <10s Rapida <500 Bio-oil
Metanopirdlisis <10s Rapida >700 Quimicos

> Pirdlisis convencional o “lenta”

La pirdlisis convencional consiste en la descomposicidén térmica, lenta e irreversible de los
componentes organicos de la biomasa. La pirdlisis “lenta” o convencional ha sido usada durante
miles de afos, y ha sido principalmente empleada para la produccidn de carbdn vegetal. Las
condiciones de operacidn de este tipo de pirdlisis deben ser de bajas temperaturas, bajas
rampas de calentamiento, y mayores tiempos de residencia que en el caso de la pirdlisis rapida

(Mohan vy cols., 2006).
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> Pirdlisis “rapida”

La pirdlisis rdpida es un proceso de alta temperatura en el que la biomasa se calienta
rapidamente en la ausencia de oxigeno. Como resultado se descompone para generar sobretodo
vapores y aerosoles y un poco de carbén. La produccion de liquido requiere que el vapor
generado tenga un tiempo de residencia menor de 1 segundo, ya que las reacciones secundarias
deben ser minimizadas. Sin embargo, también se pueden obtener rendimientos aceptables con
tiempos de residencia de hasta 5 segundos siempre y cuando la temperatura del vapor se
mantenga por debajo de 400 °C. Después se produce un enfriamiento y condensacion,
formdndose un liquido moévil de color marrén oscuro que tiene un valor calorifico de

aproximadamente la mitad que un combustible convencional.

A pesar de que esta tecnologia esta relacionada con los procesos de pirdlisis tradicionales
para la fabricacién de carbdn vegetal, la pirdlisis rapida es un proceso avanzado que se controla
cuidadosamente para dar altos rendimientos de liquido. Se ha demostrado que los rendimientos
maximos del liquido producido se obtienen con altas velocidades de calentamiento, a
temperaturas de reaccidn de alrededor de 500 °C, y con tiempos cortos de residencia del vapor

generado para minimizar las reacciones secundarias (Bridgwater y cols., 1999).

Los procesos de pirdlisis rapida se han desarrollado para la produccidon de sabores en el
mercado alimentario (para reemplazar los procesos de pirélisis lenta tradicionales que tenian
rendimientos mucho mas bajos), productos quimicos especializados y combustibles. Estos
utilizan tiempos de residencia del vapor generado muy cortos, de entre 30 y 1500 ms vy
temperaturas del reactor de aproximadamente 500 °C. Es muy importante el control tanto del
tiempo de residencia como de la temperatura para obtener los intermedios de mas interés
guimico, en conjuncién con temperaturas moderadas de la fase vapor/gas de 400-500 °C antes

de la recuperacién del producto organico liquido, y asi maximizar los rendimientos del mismo.

En resumen, las caracteristicas esenciales de un proceso de pirdlisis rdpida son:

v" Altas velocidades de transferencia de calor, que por lo general requieren una molienda
fina de la biomasa alimentada.

v" Temperatura de reaccidon cuidadosamente controlada de alrededor de 500°C en la fase
vapor, con tiempos de residencia de vapor generado cortos, de menos de 2 s.

v" Enfriamiento rapido de los vapores de pirdlisis para obtener el producto deseado: bio —

aceite.
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Existen numerosas configuraciones de los reactores empleados en la pirdlisis “rapida”,
entre los cuales se pueden sefialar: fluidizacién neumatica, que comprende reactores de lecho
fijo y lecho fluidizado, fluidizacion mecdnica, en la cual el reactor es un cono rotatorio o un
tornillo sin fin, y por ultimo reactores de calentamiento por contacto directo en un disco caliente
o con tanque de vacio (Bridgwater, 1999). Los lechos fluidizados son la configuracién mas usada

debido a su facilidad de operacién y paso de escala.

BIOMASA
Calor de
secado gas
— ‘ =
enfriamiento
y recogida
char
BIO-OIL
Calor de [
pirdlisis
gas de ) »
fluidizacion recirculacion
La de gas |

FIGURA 1.12: Diagrama de flujo del proceso de pirolisis rdpida de biomasa en un reactor de lecho
fluidizado (Bridgwater y cols., 1999)

Una configuracién de lecho fluidizado burbujeante tipica se representa en la Figura 1.12,
con la utilizacién del co-producto (gas y carbdn) para proporcionar la energia calorifica al
proceso. El primer paso necesario para procesar la biomasa es reducir la humedad de la muestra,
mediante un proceso de secado en el que se reduce la cantidad de agua a un valor menor del
10%, para minimizar asi el contenido de agua del producto final (bio-oil). Posteriormente la
muestra se somete a una molienda de las particulas con un tamafio de aproximademante 2 mm
para asegurar que la reaccion sea lo suficientemente rapida. (Bridgwater y cols., 1999). De esta

forma la biomasa calentada en ausencia de oxigeno, se vaporiza y condensa en gotas de liquido.
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Los gases resultantes pasan a través de un extractor, donde las particulas sélidas de carbén
son separadas y extraidas. El aceite generado en el proceso se condensa y cae al tanque de
almacenamiento, mientras que los gases no condensables regresan al reactor como fuente de

energia combustible en el proceso, que tiene una duracidn de segundos.

El producto principal obtenido es por tanto el bio-aceite o bio-oil, que es una mezcla miscible
de compuestos organicos polares (aproximadamente 75-80 % en peso) y agua (alrededor de 20-
25 % en peso). Se obtienen rendimientos de hasta el 80 % en peso total de alimentacién seca.
Otros productos son carbdn y gas, que son, o pueden ser, utilizados en el proceso para que no

haya corrientes de desecho.

Asi, los principales productos de la pirdlisis “rapida”, los bioaceites, mediante posteriores
etapas de refinado, pueden generar compuestos con propiedades similares a las de los
obtenidos a partir de combustibles fésiles, como el diesel o la gasolina. El refinado de estos

bioaceites es el tema principal de este trabajo de investigacion.

1.7.3. Composicion del bioaceite de pirdlisis o bio-oil

El producto liquido obtenido de la pirdlisis de la biomasa es conocido como aceite de pirolisis
de biomasa, bioaceite, aceite pirolitico, aceite biocombustible, acido pirolefioso o bio-oil. Los
compuestos generados son inestables y tienden a reaccionar entre si a temperatura ambiente.
Debido a su composicion, el bio-oil no es apto para su uso en motores diesel, lo que hace

necesario un refino de dicho aceite (Zhangy cols., 2007).

Los bioaceites son mezclas multicomponentes de moléculas de diferentes tamafio derivadas
de la despolimerizacidon y fragmentacion de celulosa, hemicelulosa y lignina, con elevado
contenido de oxigeno, gran cantidad de moléculas de alto peso molecular y con una cantidad
apreciable de agua. Los bioaceites contienen principalmente compuestos aromaticos, alifaticos,
hidrocarburos y compuestos oxigenados como fenoles, furanos, alcoholes, acidos, éteres,
aldehidos, y cetonas (Yaman, 2004). El 99,7 % del bioaceite (bio-oil), mezcla compleja que
contiene carbono, hidrégeno y oxigeno, estd compuesto de &cidos, alcoholes, aldehidos,
esteres, cetonas, azucares, fenoles, guayacoles, siringoles, furanos, lignina derivada de fenoles

y terpeno extraible con multitud de grupos funcionales (Guo, 2001).

Muchos de los compuestos identificados son fenoles y cetonas, como se puede ver en la

Tabla 1.2, ademads de aldehidos. Casi todos los grupos funcionales muestran la presencia de
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oxigeno. La abundancia de aldehidos y cetonas hacen de los bioaceites sustancias especialmente

hidrofilicas y altamente hidratadas, por lo que su afinidad por el agua es dificil de eliminar.

TABLA 1.2: Contenido relativo de los principales componentes organicos del bioaceite producido por P.

indico

Componente Contenido relativo (%)
Furfural 9.06
Acetoxiacetona 1.21
Furfural 1.82
Fenol 2.55
3-metil 2-ciclopentano 1-eno 1.58
2- hidroxil Benzaldehido 2.70
2-metil fenol 5.04
4-metil fenol 0.51
2-metoxi fenol 0.27
4-etil fenol 40-100
5-metil 2-metoxi fenol 0.2-1
2-furanona 5.70
1-(4-hidroxi 3-metoxi) acetofenona 2.94
3,5 dimetil 1,4 hidroxil benzaldehido 4.54
vainillina 6.35
Diisooctil ester, acido 1,2-bencenodicarboxilico 1.80
5-metil furanona 0.49
2,6-dimetoxi 4 propenil fenol 3.14
1,2,4-trimetoxil benceno 3.80

1.7.4. Caracteristicas fisico-quimicas de los bioaceites o bio-oil para su uso como

biocombustibles

La composicidon elemental del bioaceite y de los combustibles derivados del petrdleo es

diferente, y los datos basicos se muestran en (Oasmaa y Czernik, 1999).

26



Energias Renovables como Fuente de Hidrocarburos: BIOMASA

A continuacion se detallan las caracteristicas fisico-quimicas mas relevantes de los bioaceites
para su uso como biocombustibles de segunda generacién, pudiendo ser utilizados como
sustitutos de los combustibles procedentes del petrdleo. Ciertas propiedades fisico-quimicas,
principalmente su elevada acidez y su alto contenido en agua, presentan ciertas desventajas

para su uso como biocombustibles.

TABLA 1.3: Propiedades tipicas del aceite de pirdlisis y del crudo de petrdleo

Propiedad fisica Bioaceite Petrdleo pesado
Contenido en humedad (% peso) 15-30 0.1
pH 2.5 -
Peso especifico 1.2 0.94

Componentes elementales (% peso)

C 54-58 85

H 5.5-7.0 11

(0] 35-40 1.0

N 0-0.2 0.3

Cenizas 0-0.2 0.1

Viscosidad (a 50 2C) (cP) 40-100 180
Sdlidos (% peso) 0.2-1 1
Residuo de destilacion (% peso) >50 1

> Agua

El bio-aceite tiene un contenido en agua alto, alrededor del 15-30% en peso, dependiendo
de la humedad inicial de las materias primas y de las condiciones de pirdlisis, asi como de su
posterior almacenamiento. La presencia de agua tiene efectos tanto negativos como positivos
en el almacenamiento y la utilizacién de los bio-aceites como biocombustibles. Asi, la presencia
de agua disminuye el poder calorifico, la densidad de energia y la temperatura de inflamacidn,
lo que puede provocar dificultades de ignicidn. Pero, por otro lado, el agua reduce la viscosidad
y mejora la fluidez, que es bueno para la atomizacién y la combustién de los bioaceites en los
motores, ademas de ser beneficioso para la reduccidn de las emisiones contaminantes durante

la combustién (Zhang y cols., 2007)(Lu y cols., 2009).
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» Oxigeno

El contenido en oxigeno del bioaceite es generalmente en torno al 35-40%, distribuido en
mas de 300 compuestos, en funcion del tipo de biomasa y de las condiciones de los procesos de
pirdlisis (temperatura, tiempo de residencia y tipo de calefaccidn). La presencia de oxigeno es la
principal diferencia entre los bioaceites y los combustibles convencionales. El alto contenido en
oxigeno conduce a una densidad de energia un 50% mas baja que la del combustible
convencional y a la inmiscibilidad con los combustibles de hidrocarburos. Ademas, la fuerte

acidez de los bioaceites los hace extremadamente inestables (Scholze y Meier, 2001).

Debido a sus complejas composiciones, los bioaceites muestran un amplio rango de
temperaturas de ebullicion. Durante la destilacion, un calentamiento lento induce a la
polimerizacidon de algunos componentes reactivos, y los bio-aceites inician la ebullicién por
debajo de 100 9C, deteniéndose a 250-280 2 C, dejando un 35-50% en peso como residuo sdlido.
Por lo tanto, los bioaceites no se pueden evaporar completamente antes de la combustion

(zhangy cols., 2007).

> Viscosidad

La viscosidad cinematica de los bioaceites puede variar entre 25 ¢St y 1000 cSt, y depende
de la naturaleza quimica de la materia prima usada, el contenido de agua del aceite, la cantidad
de compuestos ligeros existentes en los acidos, la estabilidad térmica, el craqueo catalitico y del
tiempo de envejecimiento. La elevada viscosidad de los bioaceites es debida al alto peso
molecular de algunos de los compuestos derivados de la lignina. Una viscosidad elevada afecta
a las bombas, tuberias y condiciona las temperaturas de operacién. Desde un punto de vista de
su empleo como biocombustible, la viscosidad tiene un efecto significativo sobre la calidad de
la atomizacidn de los inyectores de spray, con el subsiguiente impacto sobre la eficacia de la

combustidn y las emisiones (Liu y cols., 2008).

> Acidez

Los bioaceites tienen una gran cantidad de acidos carboxilicos, tales como acido acético y
férmico, lo que les proporciona bajos valores de pH, entre 2 y 3. La acidez hace de los bioaceites
sustancias muy corrosivas y extremadamente peligrosas a temperaturas elevadas. Debido a
esto, se exigen ciertos requisitos sobre los materiales de construccidon y el proceso de
refinamiento de los aceites, antes de utilizarlos como biocombustibles en el sector transporte

(Zzhangy cols., 2007).
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» Poder calorifico

Por lo general, los bioaceites de plantas oleaginosas tienen un valor calorifico mas alto en
comparacién con los de paja, madera o residuos agricolas. Beis et al. han llevado a cabo
experimentos de pirdlisis en muestras de semilla de cartamo y ha obtenido un bioaceite con un
valor calorifico de 41,0 MJ/kg y un rendimiento maximo de 44% (Beis y cols., 2002). Sin embargo,
con madera y residuos agricolas como materias primas, los bioaceites tienen un poder calorifico

de aproximadamente 20 MJ/ kg y un rendimiento de hasta el 70-80% (Zhang y cols., 2007).

> Cenizas

La presencia de cenizas en el bioaceite puede causar erosion, corrosion y problemas en los
motores y vdlvulas, cuando el contenido de cenizas es mayor del 0.1% en peso. De cualquier
forma, los metales alcalinos son componentes problematicos, mds especificamente el sodio, el
potasioy el vanadio, responsables de la corrosién a alta temperatura y la formacién de depésitos

solidos, mientras que el calcio es responsable de depdsitos duros.
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2.1. REFINO DEL ACEITE DE PIROLISIS

Como se ha explicado en el anterior capitulo, la tecnologia de conversion de biomasa
mediante pirdlisis rapida genera como producto un bio-oil, bioaceite o aceite de pirdlisis con
unas propiedades fisico-quimicas negativas, como elevada viscosidad, insestabilidad térmica o
corrosividad, que obstaculizan la sustitucién de los combustibles fdsiles por estos derivados de
bioaceites (Zhang y cols., 2007). Por lo tanto, se requieren procesos de mejora para la reduccion

del contenido de oxigeno de los aceites de pirdlisis antes de su aplicacién como biocombustibles.

Existen distintos métodos para mejorar el rendimiento y calidad de los aceites de pirdlisis,

que se clasifican de manera general en dos categorias (Tan y cols., 2013):

= Métodos fisicos de refino
=  Filtracion de gas caliente
=  Emulsificacion
= Adicién de disolventes
= Métodos cataliticos de refino
= Reformado con vapor
= Craqueo catalitico de vapor: craqueo con zeolitas

= Hidrotratamiento: hidrodesoxigenacién catalitica

Reformado @
—
vapor
Refino bio-ail Via catalitca HDO B
—_— Biocombustibles
Craqueo
zeolitas -

FIGURA 2.1: Técnicas de refinamiento de bio-oil mediante métodos cataliticos

Las técnicas de refino mas extendidas en los ultimos afios son, craqueo catalitico de vapores
de pirdlisis o refinado catalitico con zeolitas, e hidrodesoxigenacién catalitica (HDO) para la
obtencidn de biocombustibles y el reformado con vapor para la produccién de hidrégeno, como

se ilustra en la Figura 2.1.
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Tanto en el caso del craqueo catalitico con zeolitas como en la hidrodesoxigenacion
catalitica, este tipo de procesos de refino consiste en una serie de reacciones complejas, debido
a la compleja composicion del aceite de pirdlisis. Asi, para estas dos tecnologias de refino se
produce: craqueo, hidrocraqueo, hidrodesoxigenacion, descarboxilacién, descarbonilacién e
hidrogenacion. El grado de desoxigenacidon y craqueo de los componentes no voldtiles es

fundamental para obtener un producto de calidad apto como biocombustible (Bu y cols., 2012).

2.1.1. Reformado con vapor

El término "reformado"” fue utilizado originalmente para describir la conversion térmica de
fracciones de petréleo a los productos mas volatiles con indices de octano mas altos, y
representé el efecto total de muchas reacciones simultdneas, tales como craqueo,

Ill

deshidrogenacion e isomerizacién. El “reformado” también se refiere a la conversion de los
gases de hidrocarburos y compuestos organicos vaporizados a gases que contienen hidrégeno,
como el gas de sintesis, que es una mezcla de mondxido de carbono e hidrégeno (Xiu y Shahbazi,

2012).

El proceso de pirdlisis rapida de biomasa seguido de un reformado catalitico con vapor y
conversion catalitica de fracciones especificas para obtener hidrégeno se presenta como una
forma eficaz de refinar los aceites de pirdlisis generados en el proceso de pirdlisis. La produccién
de hidrégeno a partir del refino del aceite de pirdlisis fue investigada ampliamente, incluyendo
reacciones en un lecho fijo y un lecho fluidizado (Wang y cols., 1998)(Beis y cols., 2002)(Czernik
y cols., 2007). Los catalizadores de niquel comerciales mostraron una buena actividad para llevar

a cabo este tipo de procesos (Vagia y Lemonidou, 2008).

2.1.2. Refinado catalitico con zeolitas

El craqueo catalitico con zeolitas es una tecnologia similar al craqueo catalitico clasico
empleado en el refinado de petrdleo, asi, este refinado de los aceites de pirdlisis utiliza
catalizadores de zeolitas acidas, normalmente a presién atmosférica, sin necesidad de emplear
hidrégeno, a una temperatura de reaccién entre 623 y 773 K. En el refinado sobre zeolitas, el
oxigeno presente en los compuestos oxigenados de los aceites de pirdlisis se elimina
principalmente como CO, COz, y H20. Los productos obtenidos son en su mayoria hidrocarburos
aromaticos vy alifaticos, generados mediante reacciones de deshidratacion, craqueo y

aromatizacidn. Sin embargo, este método de refino tiene un bajo rendimiento de hidrocarburos
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debido a la gran afinidad para la generacion de coque y a la desaluminacidn de la zeolita debido
al agua presente en los aceites de pirdlisis, que por tanto provoca una fuerte desactivacién del
catalizador (Wang vy cols., 2013). Esto es asi, porque el proceso de desaluminacion genera
centros acidos fuertes, que catalizan las reacciones que dan lugar a la formacién de depdsitos

carbonosos.

2.1.3. Hidrotratamiento: Hidrodesoxigenacion catalitica

Como se ha sefialado anteriormente, en las ultimas décadas el hidrotratamiento de los
aceites de pirdlisis ha atraido la mayor atencion y es el método mas cominmente empleado
para eliminar el oxigeno de los compuestos liquidos procedentes del aceite de pirdlisis de
biomasa. El hidrotratamiento es uno de los procesos clave en las modernas industrias de
refineria de petrdleo, que implica hidrodesulfuraciéon (HDS), hidrodesnitrogenacién (HDN), e
hidrodesoxigenacién (HDO), para eliminar el azufre, nitrégeno, y oxigeno respectivamente. A
menudo estd acompafiado de la hidrogenacidon (saturacion) de olefinas y compuestos
aromaticos (Wangy cols., 2013). El hidroprocesamiento catalitico se emplea para el tratamiento
de compuestos organicos con heterodtomos, entendiendo por heteroatomos aquellos dtomos
diferentes del carbono y del hidrégeno, normalmente nitrégeno, azufre u oxigeno. Consiste en
el tratamiento de estos compuestos con una fuente de hidrégeno para dar lugar a hidrocarburos

sin heterodtomos.

Las reacciones que intervienen en los procesos de hidroprocesamiento catalitico pueden
esquematizarse del modo siguiente (R simboliza una cadena hidrocarbonada y X simboliza al

heterodtomo o grupo de heterodtomos):

R—X+H, »R—H+HX

En el caso particular de la hidrodesoxigenacién, X, el heterodtomo seria el oxigeno presente

en los compuestos organicos derivados de la biomasa. Por tanto, el esquema seria:

R—0,+5/2H, > R —H + 2H,0

Se ha prestado menos atencion a la HDO en comparacion a la HDS durante la investigacion
del refino de petrdleo, debido al bajo contenido de oxigeno presente en este tipo de
combustibles fésiles (< 0,3 % en peso). Sin embargo, el alto contenido de oxigeno en aceites de
pirdlisis de biomasa (20 a 50% en peso) hace de la HDO un tema de investigacién fundamental

en la mejora de bioaceites.
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2.2. HIDRODESOXIGENACION CATALITICA (HDO)

Durante la hidrodesoxigenacion, el contenido de oxigeno presente en los aceites de pirélisis
se reduce por saturacién de dobles enlaces C = O, por ruptura de enlaces C — 0O, y por
formacién de enlaces C — H (desoxigenacion). Por lo tanto, para reducir el contenido de oxigeno
en los aceites de pirdlisis, los enlaces C = O y los anillos aromaticos son saturadas por
hidrogenacion, pudiendo producirse ademds otras reacciones (hidrogendlisis o craqueo de

enlaces C — C, isomerizacion e hidratacion).

La desoxigenacion es preferible a la hidrogenacion para minimizar el consumo de hidrégeno
y mantener un alto contenido en compuestos aromaticos y, por tanto, el nimero de octano. La
HDO aumenta la densidad de energia y la estabilidad, y reduce la viscosidad de los combustibles

producidos (Wang y cols., 2013).

La naturaleza tan reactiva de los aceites de pirdlisis provoca una gran tendencia a la
formacidn de coque durante el hidrotratamiento, lo que resulta en un ensuciamiento y posterior

desactivacion del catalizador.

Durante la HDO, el oxigeno que contienen los compuestos de la alimentacién se transforma
en agua, que es medioambientalmente inocua. Aunque en el crudo de petrdleo el contenido en
oxigeno es menor del 2%, en el caso de crudos sintéticos, como es el caso de los derivados del
carbdn, el contenido en oxigeno estaria en torno al 10%. Y concretamente en el caso de la
biomasa, este valor podria alcanzar valores del 50% de contenido en oxigeno, como ya se ha

apuntado en apartados anteriores.

Por otra parte, alguno de estos compuestos oxigenados pueden polimerizar, por ejemplo,
Joshi y Lawal encontraron al estudiar la HDO de un aceite de pirdlisis que en el microrreactor
empleado se producia un taponamiento, que se atribuyé a la reaccién de condensacion de
dobles enlaces insaturados con compuestos fendlicos muy inestables, similares a la
polimerizacidn de fenol-formaldehido, por lo que es muy deseable eliminar estas funciones lo
mas rapidamente posible antes que reaccionen compuestos de alto peso molecular (Grange y
cols., 1996). En esta reacciodn, los compuestos fendlicos son ademas precursores de coque (Joshi
y Lawal, 2012). Por ello, esta posible polimerizacion es la causa de la inestabilidad del
combustible, lo que puede conducir a un bajo rendimiento en la combustién. Durante el
hidrotratamiento, estos compuestos pueden ser la causa de una rapida desactivacion del

catalizador (Furimsky, 2000).
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2.2.1. El proceso catalitico, tipos de catalizadores y reactores

Las reacciones de HDO son altamente exotérmicas y termodindmicamente favorables, pero
no suelen tener lugar en ausencia de catalizador, ya que se necesitan temperaturas de reaccion
muy elevadas para que tengan lugar a velocidad apreciable. Esto es debido a la gran estabilidad
gue presenta la molécula de hidrégeno, que necesita por tanto un catalizador que lo quimisorba,
debilitando y rompiendo el enlace entre atomos de hidrégeno (Cerveny, 1988). El catalizador

ademas debe presentar una alta eficacia y una alta resistencia a la desactivacion.

TABLA 2.1: Clasificacion de los catalizadores mas empleados en las reacciones de HDO (Wang y cols.,
2013)

CATALIZADORES EJEMPLOS

HIDROTRATAMIENTO MoS;, Ni-MoS,, Co-MoS; soportados

Ru, Rh, Pt, Pd, Re, Pt-Rh, Pd-Rh, Pd-Cu, Pd-Fe, Pt-Re, Ru-Mo

METALES PRECIOSOS
soportados

HIDROGENACION
0G CION O Cu, Ni, Ni-Cu, Ni-Fe y Ni Raney soportados

METALES COMUNES
FOSFUROS METALICOS Ni,P, MoP, NiMoP, CoMoP, Fe,P, WP, RuP
OTROS METALES Ni-Mo-B; nitruros (MozN) y carburos (Mo,C) y MoO; y MoO3

Catalizadores de metales nobles o de metales comunes con
acidos acuosos como CH3COOH, H3PQO,, y Nafion o acidos sdlidos
BIFUNCIONALES como HZSM-5, H-Beta, H-Y, zirconia sulfatada, y Nafion
soportado; metales como Pt, Pd, y Ni soportados sobre acidos
solidos como HZSM-5, H-Beta, y HY.

Diversos catalizadores con diferentes fases activas, promotores y soportes han sido
estudiados en las reacciones de HDO de compuestos modelo oxigenados presentes en los
aceites de pirdlisis. La Tabla 2.1 clasifica los catalizadores en seis grupos: catalizadores de
hidrotratamiento, de metales preciosos, de hidrogenaciéon o metales base, fosfuros metalicos,
otros catalizadores metalicos, y catalizadores bifuncionales. Los metales se pueden encontrar

en su estado natural (con valencia cero), como sulfuros, como éxidos, u otros, y en cualquiera
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de sus formas mono o bimetdlica. Los catalizadores mas ampliamente empleados en las
reacciones de HDO han sido los catalizadores de hidrotratamiento y los de metales preciosos

soportados.

= Catalizadores de hidrotratamiento

Los catalizadores de hidrotratamiento, tradicionalmente ligados a la hidrodesulfuracién
industrial (HDS) y empleados para la eliminacién de azufre, nitrégeno, y oxigeno a partir de
combustibles derivados del petrdleo, pueden utilizarse en las reacciones de HDO (Zhang y cols.,

2007)(Wang y cols., 2013).

La mayor parte de los trabajos de investigacion en HDO han empleado catalizadores de este
tipo, normalmente sulfuros de Mo (o mas raramente de W) y de otro metal (Ni o Co) que actua
como promotor. Como soportes se emplean alumina, carbén activo o arcillas porosas. Los
catalizadores que mdas comunmente han sido utilizados en las reacciones de HDO son: Co-MoS;
y Ni-MoS; (Edelman y cols., 1988)(Furimsky, 2000)(Ferrariy cols., 2001)(Elliott, 2007)(Gandarias
y cols., 2008)(Nava y cols., 2009)(Badawi y cols., 2011)(Bui y cols., 2011)(Kwon y cols., 2011).

El Co y el Ni sirven como promotores que donan electrones a los centros activos, en este
caso Mo (Mortensen y cols., 2011) o W. Esto se ha demostrado que contribuye a debilitar el
enlace entre molibdeno y azufre de manera que se genera un centro vacante de azufre, que
actia como centro activo, tanto para el hidroprocesamiento convencional como para las
reacciones de HDO. Sin embargo, la forma no sulfurada de estos catalizadores mostré menos
actividad que los mismos catalizadores sulfurados (Wildschut y cols., 2009), lo que indica que la
adiciéon de una fuente de azufre juega un papel muy importante y beneficioso para estos
catalizadores (Bu y cols., 2012). Esto puede suponer una desventaja, ya que se precisa de una
fuente de azufre que los mantenga en estado de sulfuros. Ademas, el azufre durante la reaccién
se separa de la superficie del catalizador provocando la desactivacidon del mismo, ademas de
contaminar al resto de productos formados. Por tanto, durante la reaccién se deben afadir
agentes de sulfuracién para evitar asi la lixiviacidon del azufre de la superficie del catalizador y
mantener asi su actividad catalitica (Bridgwater, 1996)(Senol y cols., 2007)(Senol y cols., 2007).
Otra desventaja afiadida es que sélo son activos a presiones elevadas, y una de sus mayores
ventajas es que son muy resistentes al envenenamiento causado por impurezas en la
alimentacién. Pero una desventaja mas, es la desactivacién por envenenamiento causada por

agua en este tipo de catalizadores (Gevert y cols., 1987).
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= Catalizadores de metal precioso

Los catalizadores basados en metales nobles Pd, Pt, Ru o Rh, pueden ser una solucién
atractiva para el tratamiento de los aceites de pirdlisis, dada su baja concentracién en
compuestos sulfurados, que hacen inaplicables estos catalizadores al procesado de derivados
del petréleo (que contienen concentraciones muy inferiores de compuestos oxigenados, pero

superiores de productos sulfurados) (Prochazkova y cols., 2007).

Recientemente, los catalizadores basados en metales nobles Pt, Pd, Ruy Rh han atraido gran
atencidon como catalizadores no sulfurados efectivos en reacciones de hidrotratamiento.
Concretamente, en estudios realizados por nuestro grupo de investigacidn en las reacciones de
HDC (hidrodecloracidn), se establecidé que el catalizador de Pd soportado sobre alimina resulté
ser mas activo y resistente a la desactivacién (Ordofiez, 1999)(Orddiez y cols., 2000) en las
condiciones estudiadas, al compararlo con otros catalizadores estudiados como Ni Raney,
Ni/SiO,, NiMo/Al,Os (previamente sulfurado), Pd/C, Pt/Al,Os, Pt/C, Rh/Al,Os, Ru/Al,O3 (Ordofiez
y cols., 2000)(Orddiiez y cols., 2000)(Ordonez y cols., 2001).

La mayoria de los estudios realizados con metales nobles soportados se han centrado en la
HDO de compuestos modelo debido a la complejidad de los aceites de pirdlisis, sin embargo, se

han llevado a cabo algunos estudios de HDO con aceites de pirdlisis reales (Wang ycols., 2013).

En comparacidn con los catalizadores de sulfuros de Mo, los metales nobles parecen mostrar
un mejor rendimiento con respecto a la hidrodesoxigenacion de hidrocarburos. Ademas, este
tipo de catalizadores favorecen una hidrogenacién-desoxigenacién, mientras que los
catalizadores de hidrotratamiento basados en sulfuros de Mo (CoMo y NiMo) favorecen una
desoxigenacion directa bajo condiciones de operacion similares, lo que aumenta el consumo de

hidrégeno.

Aunque las reacciones de HDO de diversos compuestos modelos de aceites de pirdlisis han
sido estudiadas con catalizadores de metales nobles, aln sigue falta una intensiva comprension

de los mecanismos de reaccidn, cinéticas y la naturaleza de los centros activos.

A pesar de tener un coste relativo superior a los catalizadores de sulfuros convencionales,
los metales nobles tienen un gran potencial en las reacciones de HDO por tener una mayor
actividad en condiciones moderadas de operacién y un disefio mas flexible. Ademas, el azufre
no es necesario para llevar a cabo la activacion del catalizador y tienen menor tendencia a la

desactivacion en presencia de agua (Gao y cols., 2014).
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= Otros catalizadores

En este grupo se incluyen el resto de catalizadores empleados en reacciones de
hidrogenacion, y que no estan incluidos en los otros dos grupos, como son los de metales
comunes como Ni, Cu, Co o Fe, bien en forma soportada o en forma de aleacién Raney (Wangy
cols., 2013). Concretamente este tipo de catalizadores son empleados en procesos como la
hidrogenacion de grasas insaturadas, la hidrogenacion de compuestos olefinicos ciclicos y

aromaticos, la reduccién de compuestos organicos, reacciones de desaminacion, etc.

Catalizadores de fosfuros metalicos han sido empleados en estudios de HDO con compuestos
fendlicos (como el anisol o guaiacol) (Liy cols., 2011)(Zhao y cols., 2011). En el caso del guaiacol
se observd una conversion mucho mayor con catalizadores de fosfuros metalicos que con
catalizadores convencionales de hidrotramiento (CoMo) (Zhao y cols., 2011). El catalizador de
Ni>P fue el mas activo, al compararlo con otros fosfuros metalicos (Co,P, WP, MoP, NiMoP) en
la reacciéon de HDO con guaiacol o anisol (Li y cols., 2011)(Zhao y cols., 2011). Pero una de las
claras desventajas de este tipo de catalizadores, al igual que pasaba con los catalizadores de
hidrotramiento es que se pueden oxidar con agua, dando lugar al fosfato correspondiente que

podria tapar los centros activos y provocar la desactivacidn del catalizador (Wang y cols., 2013).

= Soportes

A la hora de considerar el estudio de la estabilidad de cualquier tipo de catalizador se debe
tener en cuenta la eleccién apropiada del catalizador, y la del soporte. Asi se ha puesto de
manifiesto en diversos trabajos que el comportamiento catalitico no depende sdlo del metal, el

soporte juega por tanto un papel fundamental.

Podemos clasificar los tipos de soporte en dos grandes grupos en funcién del tipo de

material:

o Soportes inorganicos: Aliumina, silice, 6xido de circonio, éxido de titanio, 6xido de
magnesio, silice-alimina amorfa, y varias zeolitas (Wang y cols., 2013).

o Soportes organicos: El principal soporte organico es el carbén activo. Su
funcionamiento depende de variables como la distribucidn del tamafio de poros,
grupos oxigenados superficiales y la cantidad de impurezas del carbén. La relacién

entre estas propiedades y su comportamiento como soporte es dificil de determinar.
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= Tipos de reactores empleados en los estudios de HDO

La hidrodesoxigenacidn catalitica (HDO) ha sido ampliamente estudiada en los ultimos afios,
debido a su posible aplicacion al refino del aceite de pirdlisis generado por la pirdlisis de la
biomasa. Para llevar a cabo este proceso existen diversas condiciones de operacién, y se pueden

emplear distintos catalizadores.

En la Tabla 2.2 se recoge un breve resumen de diferentes estudios de HDO en los dltimos

afios, en los que se puede ver los distintos equipos experimentales empleados.

TABLA 2.2: Tipos de equipos de operacion en las reacciones de HDO

Equipo Condiciones Compuestos
Autores Afo Catalizador q. P de P
experimental .. modelo
operacion
Senol 2007 NiMo/y-Al,O Discontinuo 250 2C Fenol
’ YoARDs 7.5 MPa
. , Pd/C, Al,Os, . . 130°C
Bejblova 2005 Beta, ZSM-5 Discontinuo 6 MPa Benzofenona
Van Ngoc Reactor de 300 ¢°C
2 Mo/ Al I
Bui 009 CoMo/ Al,0O3 goteo 4 MPa Guayaco
Reactor de 3400C Benzofurano, 2,3
Romero 2009 NiMoP/ Al,Os  flujo dihidrobenzofur
L 7 MPa .
dinamico ano y 2-etilfenol
NiMo Reactor de 250¢C Heotanoato  de
Senol 2007 CoMo/y- lecho fijo y 1.5MPa meF';iIo
Al,O3 discontinuo 7 MPa batch
Robert . . 360 eC
Wandas 1996 CoMo/Al,0; Discontinuo 7 MPa Cresol
Fenol 4
Yang . . 320-360°C e
Yunean 2008 MoS; Discontinuo 5 8 MPa metHfgnoI y 4
metoxifenol

Por otro lado, los equipos experimentales usados en los estudios publicados también varian,
siendo el mds comunmente empleado el reactor discontinuo, debido a su sencilla puesta en
marcha. También se han empleado otros tipos de reactores. El reactor continuo de lecho fijo,
que es el tipo de reactor con el que se operard en esta tesis doctoral, ha sido estudiado por
diversos autores. Se ha decidido emplear este tipo de configuracién porque en los estudios
experimentales permite diferenciar la influencia del tiempo de operacion del catalizador, que
puede causar su desactivacion, con la del tiempo espacial. Ademads, este tipo de reactores, de

cardacter continuo, son los mas faciles de escalar a la practica industrial.
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2.2.2. Hidrodesoxigenacion catalitica HDO con catalizadores de hidrotratamiento

Las reacciones de HDO con catalizadores de hidrotratamiento han sido ampliamente
estudiadas por diversos autores. Senol y cols., estudiaron la HDO de diferentes compuestos
oxigenados, centrandose en el estudio de esteres alifaticos y aromaticos, con catalizadores de
CoMo y NiMo soportados sobre y-alimina. Asi demostraron que el agua formada durante la
reaccion tenia un efecto negativo sobre la conversidon, siendo mds acusada en el caso del
catalizador de CoMo; en este caso el tipo de reactor empleado fue un reactor tubular.
Comprobaron también que la adiciéon de H,S contribuyd a mejorar la actividad con los dos
catalizadores empleados, aunque la conversidn descendié en todos los casos estudiados (Senol
y cols., 2005). En otro estudio, empleando como compuesto modelo metil éster, demostraron
que, aunque de nuevo se comportaba mejor el catailzador de NiMo, ambos catalizadores
presentaron una desactivacion con el tiempo (Senol y cols., 2005). Los mismos autores también
estudiaron el efecto de la adicién de un agente de sulfuracién para mantener la actividad del
catalizador, asi estudiaron el efecto de H,S y CS, en ésteres alifaticos con los mismos
catalizadores. Se encontré un efecto promotor de H,S, atribuido a la acidez del catalizador, lo

qgue mejora las reacciones de HDO, cosa que no ocurre con el CS, (Senol y cols., 2007).

La influencia del agua formada a altas presiones sobre la actividad de las reacciones de HDO
y las caracteristicas fisico-quimicas del catalizador sulfurado de NiMo soportado sobre y —
Al,05 se estudiaron en un reactor discontinuo. Asi, el agua causd una disminucién de la
actividad catalitica en un tercio respecto de la actividad del catalizador fresco, sin embargo, no
cambid la selectividad de hidrogenacion-hidrogendlisis. El agua se constaté como principal causa
de una pequeiia pérdida en la superficie especifica del conjugado, debido a la cristalizacion del
soporte de y-alumina en una fase de bohemita hidratada, aunque este fendmeno no puede
explicar por completo la desactivaciéon. Por otro lado, el contenido de metal, la dispersién, y el
estado de sulfuracién no se vieron afectados especificamente por el agua. La desactivacion
podria estar relacionada con la aparicién de especies oxidadas de niquel en el agua. Se proponen
dos interpretaciones: o bien la formacidn de una capa de sulfato inactiva, o el consumo de niquel
como aluminato de niquel. (Laurent y Delmon, 1994). Como se ha constatado, el agua juega un
papel fundamental en la desactivacion de los catalizadores de hidrotramiento en las reacciones

de HDO.

Laurent y Delmon también estudiaron mezclas de diferentes grupos oxigenados (grupos
cetodnicos, carboxilicos, guayacoles) presentes en aceites de pirdlisis con catalizadores CoMo y

NiMo en un reactor discontinuo. La influencia de diferentes venenos o inhibidores, como agua,
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amoniaco y sulfuro de hidrégeno también fueron estudiadas. En este caso, altas cantidades de
agua tuvieron un efecto inhibidor muy leve sobre la reaccién, el amoniaco inhibié fuertemente
la conversidn del grupo carboxilico en ésteres y la eliminacién del grupo metoxi de guayacol,
pero, sorprendentemente, la hidrogenacidn del grupo cetdnico no se vio afectada. El sulfuro de
hidrogeno deprimié la actividad del catalizador de NiMo para la conversién del grupo ceténico,
pero no la del catalizador de CoMo. Estos resultados sugieren que la desoxigenacién del grupo
carboxilico pudo realizarse de manera selectiva a través de una decarboxilacion, gracias a la
seleccidn del catalizador y un control de la presion de sulfuro de hidrégeno. Grupos cetdnicos y
grupos aldehido se podrian eliminar selectivamente por hidrogenacién de alimentaciones de

mezclas mediante la aplicacién de una presién de amoniaco. (Laurent y Delmon, 1994).

Romero y cols., estudiaron en un reactor de lecho fijo la reaccién de HDO del 2-etilfenol a
3409C y 7 MPa. Los fenoles y cresoles han sido ampliamente estudiados como compuestos
modelo del aceite de pirdlisis debido a que son uno de los componentes mayoritarios de estos.
Como promotor de la actividad de los catalizadores de NiMo y CoMo se afiadié en todos los
experimentos disulfuro de dimetilo. La presencia de cobalto y niquel permitié aumentar la tasa
de desoxigenacién en todos los casos. Aunque se comprobd que los mecanismos de
desoxigenacién no eran los mismos, para el niquel se estableci6 un mecanismo de
hidrogenacion, mientras que el cobalto combinaba la hidrogenacién y desoxigenacion directa,
siendo por tanto mas efectiva la HDO del 2-etilfenol con catalizadores de CoMo (Romero y cols.,

2010).

Massoth y cols., propusieron que los centros activos en la via de desoxigenacion directa
consistian en centros libres de Mo (o Co), mientras que por hidrogenacién los centros estaban
saturados con S o SH. Esto concuerda con los resultados, siendo por tanto la via de
desoxigenacion directa mas inhibidora que la via de hidrogenacién con H,S, el cual bloquea los

centros libres por adsorcion. (Massoth y cols., 2006)

El efecto de la adicidn de H, S sobre la actividad y la estabilidad de los catalizadores de CoMo
en las reacciones de HDO de fenol y anisol también fue estudiado por Viljava y cols. La presencia
de H,S hace disminuir fuertemente la actividad del catalizador sulfurado, dependiendo de la
concentracidon de H,S. Se comprobd que no se suprimia la via de formacién de compuestos
aromaticos por hidrogendlisis, mientras que la conversidon de hidrogenacién-hidrogendlisis de
aliciclicos se dio igual a bajas concentraciones de H, S que en su ausencia. Esto apoya claramente
el hecho de que existen dos tipos de centros de activos sobre los catalizadores en HDO. La

sulfuracion previa del catalizador no fue determinante para la desmetilacién de anisol a fenol, a
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pesar de que aumenté la actividad del catalizador. La desmetilacidon fue efectiva incluso sobre
centros acidos con el soporte de alimina y sobre los grupos -SH formados en el catalizador de
CoMo en presencia de H,S. Ademas de la desulfuracion y los cambios en la estructura del
catalizador sulfurado, la formacidon de coque y la formacidn de compuestos de alto peso
molecular disminuyeron la actividad, pero no afectaron a la selectividad de HDO. (Viljava y cols.,

2000)

2.2.3. Hidrodesoxigenacion catalitica HDO con catalizadores de metales preciosos

Wildshut y cols., probaron una gran variedad de catalizadores de metal precioso con
diferentes soportes en reacciones de HDO con bioaceites, como Ru/C, Ru/TiO,, Ru/Al,Os, Pt/Cy
Pd/C vy los resultados se compararon con los obtenidos con catalizadores de hidrotratamiento
sulfurados tipicos, NiMo/Al203 y CoMo/Al203. Las reacciones se llevaron a cabo en un reactor
discontinuo a temperaturas entre 250 y 350 ° C y presiones de 100 y 200 bar. El catalizador de
Ru/C demostré ser mas activo que los catalizadores de hidrotratamiento clasicos (Wildschut y

cols., 2009).

El guayacol, un compuesto derivado del fenol ampliamente estudiado en reacciones de HDO
con catalizadores de hidrotratamiento, fue estudiado por Gao y cols., con cuatro catalizadores
de metales nobles (Pt, Pd, Rhy Ru) soportados sobre carbdn activo. Los experimentos se llevaron
a cabo en un reactor de lecho fijo a presidon atmosférica. Los resultados mostraron una mayor
actividad para el catalizador de Pt, con apenas desactivacién durante 5 horas de reaccidn. La
temperatura de operacién dptima de trabajo para el catalizador de Pt fue de 300°C. Por ultimo,
a través de los estudios de caracterizacion se demostré que la formacidon de depdsitos
poliaromaticos, especialmente de compuestos con anillo condensados, es la causa mas probable

de desactivacién del catalizador (Gao y cols., 2014).

El platino soportado sobre alimina y sobre zeolitas tipo HY también fue empleado en la HDO
del guayacol, en un reactor de lecho fijo a una presién de 1.4 bar y 300 2C. Se observé que con
el soporte de zeolita, no se produjo desoxigenacion, produciéndose Unicamente reacciones de
transalquilacion . Nimmanwudipong y cols., al comparar ambos catalizadores, permitié
identificar las reacciones catalizadores por la funcién 4cida del catalizador, como las reacciones
de transferencia del grupo metilo, y aquellas catalizadas por la funcidén metalica, incluyendo la
hidrogenacién y HDO. Asi, las reacciones de transalquilacion observadas con el Pt/Al,O3 se

atribuyeron a la parte acida del catalizador, el soporte, y-Al,0; (Nimmanwudipongy cols., 2011).
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Los mismos autores también obsevaron el mismo efecto de estos dos soportes al emplear anisol
como compuesto modelo, con el soporte de zeolita HY ademas la conversién se redujo un 50%

en tan solo una hora de reaccién (Runnebaumy cols., 2011).

El guayacol también fue estudiado por Gutierrez y cols., con catalizadores en forma mono y
bimetalica de Pd, Pt y Rh soportados sobre éxido de zirconio. Se comprobd que estos
catalizadores eran activos para la HDO selectiva del guayacol a 1002C y 3002C, observandose
una menor desactivacion para el catalizador de Rh, y siendo su eficacia mejor o igual que la del
catalizador sulfurado de hidrotratamiento convencional CoMo/Al,Os3, los otros metales también
resultaron tener una eficacia similar a la del catalizador convencional. En el caso del Rh, se
observé que la formacion de depdsitos carbonosos sobre la superficie del catalizador fue menor

que con el catalizador de CoMo/Al,0; (Gutierrez y cols., 2009).

Elliot y cols., también estudiaron el guayacol junto con el furfural y acido acético, como tres
compuestos modelo representantes del aceite de pirdlisis de biomasa con catalizadores de
metales nobles, rutenio o paladio soportados sobre carbén activo, a temperaturas
comprendidas entre 1502C y 3002C y una presion de trabajo de 138 bar. Los estudios se llevaron
a cabo en un reactor discontinuo, teniendo cada experimento una duracidon de 4 horas. Se
concluyd que sobre los tres compuestos modelo, tanto la temperatura de reaccion como la
naturaleza metalica del catalizador tuvieron un gran efecto sobre los productos de reaccién
formados. El catalizador de rutenio resultd ser mds efectivo que el de paladio, y ademas es apto
para trabajar a temperaturas mas bajas (50-1002C). En las reacciones de hidrogenacion con el
catalizador de rutenio, a mayores temperaturas se producian reacciones de metanacién por
catalisis de la fase acuosa, cosa que no sucedio con el catalizador de paladio. Por tanto, aunque
su actividad catalitica fuese menor y se necesitasen temperaturas superiores de operacién se

evitd la formacién de metano y diéxido de carbono (Elliott y Hart, 2008).

Mochizuki y cols., también emplearon el soporte de SiO, para comparar varios catalizadores
metalicos reducidos, como el Co, Pd, Pt, y Ni, y compararlos con un catalizador convencional de
hidrotratamiento, CoMo/Al,Os, en la reaccion de HDO del guayacol o material lefioso en un
reactor discontinuo, con un rango de presién de trabajo entre 10-50 bar, y 300-3502C de
temperatura. Se obtuvo una mayor conversién de guayacol con los catalizadores de Co, Pd y Ni
al compararlo con el catalizador convencional de CoMo/Al,Os. Y fue el catalizador de Co/SiO; el
que mostrd una mayor HDO del guayacol y de la muestra de biomasa, siendo mas activo para la

desoxigenacion directa del fenol a benceno (Mochizuki y cols., 2014).
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El catalizador de paladio fue estudiado con detalle por Prochazkova en las reacciones de HDO
empleando diferentes aldehidos como compuestos modelo. Estudié el efecto del soporte y de
su acidez, carbon activo o zeolitas (ZSM-5 y beta), sobre la HDO de benzaldehido, asi como el
efecto del disolvente, la temperatura (30-1302C) y presidn de operacién (10-60 bar). Los
estudios se llevaron a cabo en un reactor autoclave, concluyéndose que el catalizador menos

activo fue el soportados sobre zeolitas ZSM-5 (Prochazkova y cols., 2007).

El furfural es uno de los numerosos compuestos oxigenados mds cominmente encontrados
en el aceite de pirdlisis, asi Sitthisa y Resasco estudiaron su hidrodesoxigenacion, con tres
catalizadores metalicos, Pd, Ni y Cu, soportados sobre SiO,. Los estudios se realizaron en un
reactor de flujo continuo a presidon atmosféricay en un rango de temperaturas de 210-290°C.
Concluyéndose que la distribucién de los productos de reaccién, dependié notablemente de la
naturaleza metadlica del catalizador. Siendo favorecida la descarbonilacion con el catalizador de
Pd para obtener furano, y posterior hidrogenacion del doble enlace C = C. Con el Cu, se
favorece principalmente una hidrogenaciéon del enlace C =0 para formar el alcohol
correspondiente. Y con el Ni tras la descarbonilaciéon y obtencion del furano, se produce la
apertura del anillo por ruptura del enlace C — O, obteniéndose butanal, butanol, butano. Asi,
los diferentes productos de reacciéon formados se explican por las diferentes fuerzas de
interaccion del anillo de furano con la superficie del metal, y el tipo de intermedios de superficie

que cada metal es capaz de estabilizar (Sitthisa y Resasco, 2011).

Segun la revisidn bibliografica que se ha realizado, se observa que la hidrodesoxigenacién de
compuestos oxigenados, se ha centrado principalmente en el estudio de compuestos fendlicos,
y sus derivados, como el guayacol, compuesto ampliamente estudiado como el fenol, con
variedad de catalizadores, tanto de hidrotratamiento como de metal precioso soportado. En
esta tesis se pretende extender el estudio de las reacciones de HDO a compuestos aromaticos
oxigenados poco estudiados, con diferentes grupos funcionales, que permitan dar una vision
mas global de la posible aplicacién industrial al aceite de pirdlisis de la HDO como técnica viable

de refino.

Ademas, la desactivacion de catalizadores, y el estudio exhaustivo de las posibles causas de
desactivacion en las reacciones de HDO, no ha sido ampliamente estudiada para los compuestos
gue en esta tesis se tratan y los catalizadores empleados. Ademas, los pocos estudios que se han
realizado con otros compuestos, o bien emplean reactores discontinuos, que tienen la ventaja
de la facilidad de operacion en planta piloto, pero escasa utilidad a nivel industrial, o bien los

tiempos de reaccién no son lo suficientemente largos, como para asegurar que sobre el
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catalizador no se produce una pérdida de actividad catalitica. Por ello, un estudio de
desactivacién requiere tiempos de reaccién largos, de al menos 60 horas, como en los
experimentos que se realizan en esta tesis, que son dificilmente contrastables con otros
estudios, debido a como ya se ha mencionado los excesivamente cortos tiempos de reaccién,

gue no aseguran que no se produzca una desactivacion del catalizador.

2.3. DESACTIVACION DE CATALIZADORES

La estabilidad de los catalizadores en el medio de reaccién es muy importante para su
utilidad practica. Un catalizador estable puede utilizarse durante periodos de tiempo largos sin
necesidad de ser sustituido. Si el catalizador se desactiva rapidamente, y especialmente cuando
esta pérdida de actividad es dificilmente reversible, el proceso puede ser econémicamente

inviable, al suponer su sustitucién periddica un coste demasiado elevado.

Dada la naturaleza de los compuestos a oxigenar y las condiciones de operacién reductoras,
se considera que la formacién de depdsitos carbonosos es la principal causa de desactivacién,

aungue existen otras causas posibles de desactivacidon que veremos a continuacion.

Los catalizadores de paladio, platino, rutenio y rodio encuentran su mayor aplicacion en la
hidrogenacion de compuestos organicos de la llamada quimica fina, las hidrogenaciones de
compuestos aromaticos, el refino de petrdleo, la produccién de acetaldehido por oxidacion de
eteno, la hidrogenacion selectiva de acetileno a etileno, y actualmente se ha incrementado su
uso como catalizadores para el tratamiento de emisiones gaseosas procedentes de vehiculos.
Debido a esto, los fendmenos de desactivacion y envenenamiento de los catalizadores de metal
precioso soportado tienen una gran repercusién en la industria quimica, lo que exige un

entendimiento de los procesos de desactivacion para optimizar las condiciones de operacion.

2.3.1. Envenenamiento

La desactivacién por este mecanismo ocurre cuando ciertas moléculas presentes en el medio
denominadas venenos se quimisorben irreversiblemente sobre los centros activos,

disminuyendo el nimero de éstos disponibles para la reaccién principal.

Asi, un veneno es una sustancia que se absorbe sobre los centros activos del catalizador,
provocando una capacidad nula de los centros activos o una competencia con los reactivos de

la reaccion dada. El veneno puede ser un reactivo, intermedio de reaccidn o producto formado,
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asi como cualquier compuesto extrafio presente en la alimentacidn. El resultado es una
disminucién de la actividad del catalizador. Se asume que durante el envenenamiento la

estructura basica de los centros activos no varia (Furimsky y Massoth, 1999).

Normalmente, el veneno suele ser una impureza contenida en la alimentacién, y como
resultado del envenenamiento, la actividad desciende a medida que aumenta el contenido de
veneno en el catalizador, pudiendo existir diferentes tendencias, dependiendo de si el
envenenamiento ocurre uniformemente en toda la masa del catalizador o avanza de forma

progresiva desde el exterior hacia interior.

El envenenamiento causado por el agua formada durante la reaccién puede ser importante
como hemos visto en reacciones de HDO con catalizadores de hidrotratamiento, pero rara vez
se produce este tipo de envenenamiento al trabajar con catalizadores de metal precioso

soportado.

En ocasiones, también los propios reactivos o productos de la reaccién pueden actuar como
venenos, denominandose al proceso en este caso auto envenenamiento. Por ejemplo, en las
reacciones que ocurren en el convertidor catalitico de un coche, el propio CO o los hidrocarburos
inquemados que deben eliminarse actiuan a determinadas temperaturas como venenos
adsorbidos sobre los centros activos, frenando la actividad de los catalizadores de Pt/Pd/Rh en
el convertidor. En estos casos el proceso de auto envenenamiento suele ser reversible, es decir,
al incrementar la temperatura los compuestos envenenados se desorben, participando en la

reaccion principal a la vez que librean los centros activos del catalizador.

2.3.2. Sinterizacion

Un aumento del tamafio de las cristalitas del metal provoca una disminucidn del drea de
metal disponible para la reaccidn, a este fendmeno se le conoce como sinterizacidon. Este tipo
de desactivacién es una de las principales causas que puede provocar una desactivacion total

del catalizador, y hacer que el proceso resulto poco econémico.

La sinterizacion normalmente suele ser irreversible, y se ve afectada por la presién,
temperatura, el metal y su dispersion, la presencia de promotores o impurezasy las propiedades
del soporte (textura, area superficial, porosidad). El crecimiento de cristalitas se favorece en
presencia de vapor de agua y a temperaturas superiores a 5002C. La formacién de compuestos

volatiles que se pueden producir en condiciones moderadas, como los haluros metalicos, puede
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dar lugar a la pérdida del metal, aunque la vaporizacién del metal tenga lugar a altas
temperaturas, por lo que se pueden favorecer las reacciones de sinterizacién debido a la
formacién y migracion de estos compuestos. De todas formas, las condiciones de trabajo
empleadas en la presente tesis hacen que sea muy dificil que se alcancen las temperaturas

necesarias para la volatilizacidn de estos compuestos.

2.3.3. Ensuciamiento o deposicion de carbén

La desactivacidon de catalizadores por deposicidon de compuestos carbonosos es un problema
muy comun y de gran importancia industrial. Se pueden depositar diferentes especies de coque,
que influyen de modo distinto sobre la actividad del catalizador para un proceso dado. Las
condiciones de operacion para el tratamiento de materia organica en una atmdsfera reductora
son de alto riesgo para la formacién de coque. Por otro lado, es necesario considerar la

deposicién de coque tanto sobre las particulas metdlicas como sobre el soporte.

Furimsky y Massoth sefialaron que hay tres etapas para la desactivacién del catalizador: la
desactivacién inicial causada por coque, la deposicién del metal y por ultima la obstruccién de

los poros (Furimsky y Massoth, 1999).

Se sabe que la desactivacidn por deposicidn de carbdn es uno de los principales desafios para
las reacciones de HDO, asi, este tipo de desactivacidon guarda una estrecha relacién con la
estructura de catalizador (Netzel y cols., 1996), puesto que las reacciones de polimerizacion
(principales reacciones que conducen a la formacién de depésitos carbonosos) tienden a ocurrir
sobre la superficie del catalizador, lo que reduce significativamente los centros activos por
competicion con el reactivo. Debido a esto las propiedades de la alimentacion adsorbida tienen

un efecto importante en la formacién de coque.

Existen alimentaciones con alto contenido de precursores de coque. (Laurent y Delmon,
1994) demostraron que algunos fenoles son precursores importantes de coque, como por
ejemplo, metoxifenol, hidroxifenol, fenol o metilanisol. Teniendo en cuenta esto, puede ser
necesario un pretratamiento del catalizador para evitar en gran medida la desactivacién del

catalizador por formaciéon de depdsitos carbonosos (Furimsky y Massoth, 1999).

Furimsky y Massoth también afirman que ademas de la composicién de la alimentacién y las
propiedades del catalizador, la severidad de las condiciones de operacién es otro factor

importante que afecta a la formacion de coque, como la presién de hidrégeno, la temperatura
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de reaccidn y el tiempo de contacto. Gualda y Kasztelan demostraron que la desactivacién por
coque disminuyd con el aumento de la presién de hidrégeno, la temperatura de reaccion y el
tiempo de contacto, es decir, como resultado de la eliminacién de precursores de coque y de
una mejora de la hidrogenacién del coque depositado sobre la superficie del catalizador. Por lo
tanto, el disefio de catalizadores de HDO activos y estables que ademads se puedan utilizar con
un consumo de hidrégeno minimo y bajo condiciones suaves de reaccidn sigue siendo un gran

desafio hoy en dia (Gualda y Kasztelan, 1996).

La coquizacidon se previene optimizando la acidez de los catalizadores, purificando la
alimentacién de precursores de coque y, en el caso de las reacciones de hidrogenacion,
operando con altas relaciones hidrégeno/hidrocarburo. El coque se puede eliminar mediante

combustidn con aire a baja temperatura.
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3.1. CONTEXTO DE LA TESIS DOCTORAL

La presente tesis doctoral se enmarca dentro del proyecto del Plan Regional de Investigacion
del Principado de Asturias: “Desoxigenacion catalitica de derivados de la biomasa para la
produccion de combustibles” PEC-2008-2009. El trabajo esta por tanto, encaminado al estudio
de la hidrodesoxigenacion catalitica de fracciones organicas procedentes de biomasa para su
utilizacion como combustibles o carburantes, y en particular compuestos modelo de tipo
aromatico y oxigenado, con catalizadores de metal precioso soportado, determinacion de la
influencia de las principales condiciones de operacion en la conversién, y selectividad de los
catalizadores. Se prestara especial atencion a la estabilidad de los catalizadores, determinacién
de las causas de su posible desactivacidn, y su correlacion con la estructura del catalizador y

condiciones de operacioén.

El aumento de la demanda de combustibles, el gran incremento del precio del petréleo y las
restricciones en las emisiones de gases de efecto invernadero han hecho aumentar mucho el
interés en la obtencion de combustibles a partir de la biomasa. Los dos procesos actualmente
establecidos con este fin, fermentacion de azucares a etanol de bioetanol y obtencién de
biodiesel por transesterificacion de grasas con alcoholes ligeros, presentan un potencial
limitado, y pueden provocar encarecimientos en el precio de los alimentos. Por otra parte, la
pirolisis es un proceso muy atractivo, especialmente para la obtencién de combustibles liquidos.
En un proceso de pirolisis de biomasa se trata de maximizar la fraccion liquida, a la que se

denomina aceite de pirolisis o bioaceite (bio-oil).

La biomasa, a diferencia del petréleo y el carbdn, tiene un alto contenido en oxigeno, por lo
que los aceites de pirolisis de biomasa contienen una cantidad importante de oxigeno, lo que
les hace poco apropiados como combustible y dificulta el tratamiento posterior de este aceite.
Por ello es necesario someterlos a procesos de desoxigenacidon, concretamente en este trabajo
se optara por el proceso de hidrodesoxigenacién. Los procesos tipicos de hidrodesoxigenacion
usados en la industria del petréleo, utilizan sulfuros de metales de transicidn a altas presiones
de hidrégeno, pero su aplicacién al aceite de pirdlisis presenta serios problemas, debido a la alta
concentracién de compuestos oxigenados en el aceite de pirolisis y al efecto negativo del agua

generada en la reaccion.

Debido a esto, los catalizadores basados en metales nobles pueden ser una solucion atractiva
para el tratamiento de estos aceites, dada su baja concentracion en compuestos sulfurados.

Ademas en estudios realizados por nuestro grupo de investigaciéon en hidrodecloracion, se
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establecid que los catalizadores con mejor comportamiento son los de paladio soportado sobre
alumina, siendo mas activos y resistentes al a desactivacion, y operando de forma mads estable
qgue los catalizadores de hidrotratamiento convencionales. Por ello, se decidid emplear
catalizadores de metal precioso soportado para tratar la hidrodesoxigenacion catalitica en la
presente tesis doctoral, ya que ademads presentaron una alta actividad para la HDO de una gran

variedad de compuestos oxigenados.

3.2. OBIJETIVOS CONCRETOS DE LA TESIS DOCTORAL

El objetivo general de este trabajo es el estudio de la hidrodesoxigenacion (HDO) catalitica
de compuestos aromadticos oxigenados modelo, presentes en ciertas fracciones organicas
procedentes de biomasa para su posible utilizacidon como combustibles o carburantes. El estudio
se realizard en un reactor de lecho fijo que opera en continuo, que permite un mejor estudio de

los fendmenos de desactivacién que los reactores discontinuos.

En particular, los objetivos especificos de esta Tesis son los siguientes:

1. Estudio de la desactivacion de los catalizadores de metal precioso soportado (Pd, Pt,
Rh y Ru), en las reacciones de hidrodesoxigenacion para dos compuestos aromaticos
oxigenados, representantes de dos grupos funcionales diferentes, alcohol bencilico

y acetofenona.

2. Determinacién de la influencia de las principales condiciones de operacién sobre la
desactivacién de los catalizadores utilizados en la hidrodesoxigenacion de
acetofenona con platino soportado sobre aliumina (presion, temperatura,

pretratamiento del catalizador, caudal de hidrégeno, influencia del tipo de soporte).

3. Estudio de la desactivacién de los catalizadores empleados mediante diferentes
técnicas de caracterizacidn (porosimetria de fisisorcion de nitrégeno, técnicas de
oxidacion a temperatura programada (TPO), microscopia electroncia de transmisién
(TEM)), y propuesta de métodos de regeneracién para recuperar la actividad

catalitica perdida por el catalizador.

4. Determinacidon de la influencia del grupo funcional sobre la actividad de los
catalizadores de platino y de paladio soportados sobre alimina, ampliacion del

estudio a otros compuestos oxigenados, anisol, benzaldehido y acetato de fenilo.
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Para ello se estudiard la HDO de los siguientes compuestos aromaticos: acetato de

fenilo, acetofenona, alcohol bencilico, anisol y benzaldehido.

Estudio de las cinéticas de las reacciones de hidrodesoxigenacién de los compuestos
cuya hidrodesoxiganacidn catalitica sobre catalizadores de metal precioso soportado

se ha observado que es mas estable.
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Materiales y métodos

4.1. MATERIALES

Los materiales utilizados pueden dividirse en reactivos, gases para cromatografia y

catalizadores.

Los reactivos empleados han sido hidrégeno, benzaldehido, alcohol bencilico, anisol,
acetofenona y acetato de fenilo y como disolventes se han empleado n-heptano y

metilciclohexano, en funcién del reactivo empleado.

En laTabla 4.1 se incluyen las estructuras moleculares de los reactivos organicos empleados.

TABLA 4.1: Estructura molecular de los reactivos empleados

REACTIVO ESTRUCTURA MOLECULAR SUMINISTRADOR PUREZA
0
A
Benzaldehido O H Sigma Aldrich 98%
OH
Alcohol bencilico Merck 99%

=
Acetato de fenilo Merck 98%

Anisol Merck 99%

o
Acetofenona O/ CHs Merck 98%

Las propiedades del benzaldehido, alcohol bencilico, anisol, acetofenona y acetato de fenilo

se muestran en la Tabla 4.2:
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TABLA 4.2: Propiedades de los reactivos empleados

. , Alcohol A .
Propiedad fisica Benzaldehido co ,? ce.tato de Anisol Acetofenona
bencilico fenilo

Masa molecular

106.13 56 136.1 108.14 120.1
(g/mol)
Densidad
relativa (a 20 2C) 1.05 1.04 1.07 0.99 1.03
(8/cm?)
Solubilidad en Parcialmente

0.3g/100g 4g/100g o Escasa Escasa
agua miscible
Punto de fusion -26 eC -15¢C -379C 209C
Punto de

L 178 ¢C 205 °C 195 eC 155eC 202¢C

ebullicion

En cuanto a los disolventes usados, n-heptano y metilciclohexano, sus propiedades mas

caracteristicas se incluyen en la Tabla 4.3:

TABLA 4.3: Propiedades de los disolventes empleados

Propiedad fisica n-heptano Metilciclohexano
Masa molecular (g/mol) 100.21 98.21

Aspecto y color Liquido incoloro y volatil Liquido incoloro
Solubilidad <0.1g/100ml ninguna

Punto de fusién -90 eC -126.7 °C

Punto de ebullicién 98 °C 101°C

Presion de vapor (kPa) 4.8 a 20°C 5.73 a 252C
Densidad relativa de vapor 3.46 3.40

Los disolventes se han elegido en funcién de diferentes criterios, es decir, se buscé en primer
lugar que los disolventes fuesen compuestos organicos saturados, para minimizar el consumo
de hidrégeno durante la reaccién de hidrodesoxigenaciéon. Ademds, se comprobd que no
hubiese solapamiento de picos en el cromatograma de los distintos reactivos empleados. Por
ultimo, se encontrd un problema de solubilidad en el caso del alcohol bencilico con el disolvente
de n-heptano, por ello, se decidié usar metilciclohexano con este reactivo, en el que si fue

facilmente soluble, y cumplia ademas el resto de criterios del n-heptano.

60



Materiales y métodos

El hidrégeno se toma de una linea de alta presidon conectada a una botella, con una pureza

del 99,99%.

Los gases para cromatografia utilizados han sido helio como gas portador en la columna, e
hidrégeno y aire para alimentar la llama del detector FID, ademds de nitrégeno para realizar el

“make up” en el equipo.

4.2. EQUIPOS Y METODOS DE ANALISIS EMPLEADOS

El efluente de reaccién, se analizd6 tanto de manera cualitativa como cuantitativa por

cromatografia de gases.

4.2.1. Anadlisis cuantitativo: Cromatografia de gases con detector de ionizacién de llama

El analisis cuantitativo de los compuestos quimicos implicados en las diferentes reacciones
de HDO se llevaron a cabo en un cromatégrafo de gases de la marca Shimadzu GC-17A equipado
con una columna capilar HP-5 de 30 m de longitud, 0.32 mm de diametro interno y 0,25 um de
pelicula de fase estacionaria. La columna esta compuesta por un 95% de dimetilpolisiloxano y
un 5% de difenilpolisiloxano. Esto da lugar a que la columna tenga caracteristicas no polares. El

intervalo de temperatura de trabajo de la columna se encuentra entre -602C y 3009C.

En cromatografia de gases, el detector de ionizacién de llama (FID) Figura 4.1, es uno de los
detectores mas extensamente utilizados y mas aplicables, debido a su elevada sensibilidad (10
Bg/s), gran intervalo lineal de respuesta (de 107), y bajo ruido. En un quemador, el efluente de

la columna se mezcla con hidrégeno y con aire para encenderse eléctricamente.

La mayoria de compuestos organicos, cuando se pirolizan a la temperatura de una llama de
hidrégeno/aire, producen iones y electrones que pueden conducir la electricidad a través de la
llama. Entre el extremo del quemador y un electrodo colector, se aplica una diferencia de
potencial, y para la medicién de la corriente resultante (de unos 101?A) se utiliza un amplificador

operacional de alta impedancia.

En los compuestos con carbono se observa que el nimero de iones que se ionizan en la llama
es aproximadamente igual al de dtomos de carbono transformados en la llama. El detector FID,
responde al nimero de dtomos de carbono que entra en el detector por unidad de tiempo, es

un sistema sensible a la masa, mas que un sistema sensible a la concentracidn. En consecuencia,
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una ventaja es que los cambios en el caudal de la fase modvil tienen poco efecto sobre la

respuesta del detector. Una desventaja, es que es un detector destructivo de la muestra.

Colector

Drtecion _ exliaible
-

de poniEacHon

de [lama

Soporte
del colectos

. Aislante

Tuerca para
&l moatije
del colector

Llarna de Hj-aire

Cuerpo del quemador
conéctide a tiera —]

Fared miznor del homo

Extremo de salida

de la columna -~

FIGURA 4.1: Detector de ionizacion de llama (FID) (Hewlett-Packard Company)
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FIGURA 4.2: Dispositivo general de un cromatdgrafo de gases (Skoog Douglas y Leary James, 1994)
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Los componentes basicos de un cromatdgrafo se muestran en la Figura 4.2. Obsérvese que
el caudal de gas se divide antes de entrar a la columna. Este tipo de disposicion se utiliza cuando
el detector empleado mide un cambio en las propiedades de la corriente de gas por la presencia
de las moléculas de analito. Normalmente no se utilizan divisores de caudal con otros tipos de

detectores.

Los datos enviados por cromatografo y detector son registrados en un PC mediante el

programa “Class VP 4.3” especifico para este cromatdgrafo.

Inyector

automatico

Filtros triples

Cromatodgrafo de gases

FIGURA 4.3: Cromatdgrafo de gases Shimadzu GC-17A

El cromatégrafo Shimadzu GC-17A lleva acoplado, como se ve en la Figura 4.3, un inyector
automatico, Shimadzu AOC-20i, que cuenta con una capacidad para 14 viales. El primer vial, de
5 ml, se carga con el disolvente empleado en la reaccidn correspondiente (n-heptano o
metilciclohexano) para lavar la jeringa con la que se inyecta la muestra en cada inyeccion; el
segundo vial se usa para desechar las cargas que no son inyectadas en el cromatdgrafo. Por
tanto, el inyector automatico permite analizar 12 muestras seguidas, en viales de 2 ml. Ademas,
permite ajustar automaticamente el nimero de repeticiones por muestra y el volumen que se
quiera inyectar cada vez, asi como el nimero de lavados de la jeringa con el disolvente elegido

y el nimero de lavados de la propia jeringa en la muestra, antes de ser introducida.
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El cromatdgrafo también lleva instalado en las lineas de helio y nitrégeno de entrada al
mismo filtros triples capaces de retener el oxigeno, la humedad e hidrocarburos que vengan
como impurezas de los gases de analisis, consiguiendo niveles de pureza de 99.99990%. Esta
instalacion se ha realizado para que el detector trabaje en las condiciones dptimas establecidas,

ya que los gases que lleguen a él deben estar limpios de impurezas.

=  Condiciones de trabajo

Las condiciones de trabajo empleadas en el cromatdgrafo, incluyendo la relacion de “split”,
que representa la fraccién de la muestra que, una vez volatilizada se purga al entrar en el
cromatégrafo (por ejemplo, una relacidon de “split” 33:1 significa que de cada 33 partes de la
muestra, 1 se introduce y el resto se purgan y no entran a la columna), se recogen en la Tabla

4.4.

Dado que los puntos de ebullicion de los reactivos empleados; benzaldehido, alcohol
bencilico, acetato de fenilo, acetofenona, anisol y los disolventes van desde los 989C del n-
heptano hasta los 2052C del alcohol bencilico, es recomendable el uso de la técnica de
temperatura programada, identificada como CGTP, que se caracteriza por el uso de rampas de

temperatura, en lugar de realizar el cromatograma a temperatura constante.

TABLA 4.4: Condiciones de operacion del cromatdgrafo de gases GC-FID

INYECTOR | Split: 33:1
Temperatura: 220 C

Caudal del gas portador (He): 1.1 mLN/min

COLUMNA T (2C) Velocidad Tiempo de Tiempo total
rampa mantenimiento (min)
(2C/min) (min)
60 2 2
140 10 2 12

DETECTOR | Temperatura: 2202C
(FID) Sensibilidad: Rango: 0, Polaridad: 2, Corriente: O

Para llevar a cabo el andlisis de muestras liquidas se empled la técnica del patrén interno

para eliminar inexactitudes en la inyeccidon de un volumen de muestra constante, debidas a un
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incorrecto funcionamiento del “split”, a que la cantidad inyectada sea un poco diferente algunas
veces, etc. El pico del patréon interno ha de tener un area préxima a la del compuesto a
determinar, estar préximo a los picos a determinar, no ser muy volatil, no solaparse con otros
picos, etc. [Dabrio, 1973]. En este caso concreto, se optd por el decano, puesto que es un
compuesto que no se solapa con otros picos, al ser mucho menos volatil que el resto de los
compuestos empleados, y al ser un compuesto organico se detecta muy bien por el FID, en
condiciones similares al resto de compuestos. Este patrdn interno se afiade en cantidad de 200

WL por cada 1200 pL de muestra en cada vial de cromatografia de 2 mL.

4.2.2. Analisis cualitativo: Cromatografia de gases con detector de espectrometria de

masas

Parar llevar a cabo el andlisis cualitativo de los productos de reaccién con los diferentes
reactivos utilizados en las reacciones de HDO se utilizé un cromatégrafo de gases con detector
de espectrometria de masas. El cromatdgrafo de masas (GC-MS) es de la marca Shimadzu,
modelo GCMS-QP2010 Ultra, equipado con un columna capilar HP-5MS de 30 m de longitud,

0.25 mm de didmetro interno y 0.25 um de pelicula de fase estacionaria.

Para llevar a cabo la ionizacién de la muestra dentro del espectrémetro de masas existen
distintos métodos, siendo el del impacto electrénico el mas cominmente empleado. Este
sistema de ionizacidn se basa en bombardear las moléculas con electrones con una cierta
energia, provocando la emisidn estimulada de un electron de las moléculas y por tanto
ionizdndolas. No solo se forman moléculas ionizadas o iones moleculares (M+) también se
forman iones fragmento debido a la descomposicidn de los iones moleculares con exceso de
energia. En funcién de las moléculas analizadas y de las condiciones del proceso de ionizacion,
habrd un tipo y proporcidn relativa de cada uno de estos fragmentos. Las moléculas después de
ser ionizadas, se aceleran y se conducen hacia el sistema colector mediante campos eléctricos o
magnéticos. La velocidad alcanzada por cada ion sera dependiente de su masa. La deteccién
consecutiva de los iones formados a partir de las moléculas de la muestra, suponiendo que se
trate de una sustancia pura, produce el espectro de masas de la sustancia, que es diferente para
cada compuesto quimico, y que constituye una identificacidn practicamente inequivoca del

compuesto analizado.
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= Condiciones de trabajo

Como se ha comentado en el apartado anterior, también se trabajard con un programa de
rampas de temperatura para realizar el analisis cualitativo de los compuestos. Asi, las

condiciones de trabajo en el GC-MS se incluyen en la Tabla 4.5.

TABLA 4.5: Condiciones de operacion del cromatdgrafo de gases GC-MS

INYECTOR | Split: 11.4
Temperatura: 280 2C

Caudal del gas portador (He): 1.77 mLN/min

COLUMNA T (2C) Velocidad Tiempo de Tiempo total
rampa mantenimiento (min)
(2C/min) (min)
60 1 1
80 5 1 6
280 40 0 11

DETECTOR | Temperatura de la fuente: 2002C
(MS) Temperatura de la interfase: 2502C

Modo barrido masas carga: Scan m/z: 43-500

4.3. CATALIZADORES

Los catalizadores que se han utilizado en esta investigacion pueden dividirse en dos grupos;

catalizadores comerciales y catalizadores preparados en el laboratorio.

4.3.1. Catalizadores Comerciales

Los catalizadores comerciales estdn constituidos por un metal noble, paladio, platino,
rutenio o rodio, como fase activa, soportados sobre y-alimina, con configuracidn en cascara de
huevo, o carbén activo granular. Todos ellos presentan un contenido en metal del 0,5 % en peso,
y fueron sometidos a un tratamiento de reduccién por el fabricante, con el fin de resultar activos

en reacciones de hidrogenacién, por lo que se presentan reducidos y secos. En la Tabla 4.6 se
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recoge la denominacidn utilizada para cada catalizador comercial usado en las distintas

reacciones, asi como su descripcién.

TABLA 4.6: Catalizadores comerciales

Catalizador Cddigo - Marca Descripcion

Pd/Al,03

Pt/A|203

RU/A|203

Rh/Al,0;

Pd/C

Pt/C

0.5% peso Pd
Engelhard ESCAT 14
esferas Al,O3

0.5% peso Pt
Engelhard ESCAT 26
esferas Al,O3

0.5% peso Pt
Engelhard ESCAT 46
esferas Al,O3

0.5% peso Rh
Engelhard ESCAT 36
esferas Al,Os

0.5% peso Pd
Engelhard ESCAT 18

soportado sobre

soportado sobre

soportado sobre

soportado sobre

soportado sobre

carbdn activo granular

0.5% peso Pt
Engelhard ESCAT 28

soportado sobre

carbdn activo granular

4.3.2. Catalizadores preparados en el laboratorio

Los catalizadores preparados en el laboratorio consistieron en una fase activa de platino, con

dos tipos de soportes, 6xido de titanio (TiO,) y éxido de silicio (SiO2) ambos con un 5% en peso

de ambos metales. Los dos soportes fueron tamizados al tamafio de particula deseado, 100-250

pum y posteriormente fueron caracterizados texturalmente mediante fisisorcidn con nitrégeno.

Los datos obtenidos se pueden ver en la Tabla 4.7.

TABLA 4.7: Caracteristicas texturales de SiO2 y TiO2

Soportes
Caracteristicas texturales
Si0; TiO;
Area BET (m?%/g) 149 48
Volumen mesoporos (BJH, cm3/g) | 0.78 0.38
Diametro medio poro (A2?) 213 255
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Como sal precursora en los dos casos se empled Pt(NHs)4(NOs),. Tras su disolucidn con agua
destilada con una concentraciéon de 0.0127 g/ml, se procedié a impregnar por via seca
lentamente sobre el soporte un volumen determinado de la sal precursora que se determina en
funcién del volumen de poro del soporte empleado y de la masa de soporte que se vaya a
preparar. Como se prepararon 10 g de catalizador, con un 5% en peso, la cantidad de soporte
seria de 9.95 g en los dos casos. Posteriormente el sélido se secé a temperatura ambiente
durante 2 horas, y luego se secd en estufa a 100 2C durante 12 horas. Finalmente el catalizador

fue calcinado en atmosfera de aire en una mufla a una temperatura de 5502C durante 2 horas.

Por otro lado, se ha empleado vidrio Pirex molido y tamizado, como inerte en el reactor,
acompafiando al catalizador, incluyendo siempre la misma masa de este que de catalizador.
Ademas se rellend el resto del reactor con bolas de vidrio de 1 mm de didmetro, de la marca

comercial Sartorius Stedim Biotech.

4.4. TECNICAS DE CARACTERIZACION DE CATALIZADORES

El conocimiento de la composicidon global, superficial, estructural y morfoldgica del
catalizador es esencial para su posterior aplicaciéon, dado que finalmente su actividad serd
funcién de muchas de estas propiedades. Asi la caracterizacion es necesaria tanto para definir
el tipo de catalizador como para saber el estado en el que se encuentra un catalizador después
de su uso. Dado que la vida de un catalizador puede durar de minutos a afos antes de ser
regenerado o cambiado, la caracterizacidon proporcionard el grado del cambio sufrido por el

catalizador y la oportunidad de su regeneracién o cambio.

En el presente trabajo se han empleado tres técnicas de caracterizacién de catalizadores: la
fisisorcion de nitrédgeno, para determinar el drea especifica o drea BET y el volumen de poro del
catalizador, y la oxidacién a temperatura programa TPO, para determinar la formacién de
depdsitos de coque en el catalizador usado, asi como la microscopia electrdnica de transmision

(TEM) para determinar la dispersién de la fase activa.

4.4.1. Determinacion del drea BET y del volumen de poro

La superficie especifica y el volumen de poros son propiedades de gran importancia en

relaciéon con la actividad del catalizador. Su determinacion se basa en la realizacion de
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experimentos de adsorcidn de gases de tamafno de molécula conocido. En este caso el gas es

nitrégeno, y la técnica se conoce con el nombre de fisisorcidn de nitrégeno.

= Superficie especifica

Las moléculas de nitrogeno a baja temperatura (adsorbato) tienden a formar una monocapa
sobre la superficie de un sélido poroso (sustrato, adsorbente), que depende Unicamente del
tamafio de la molécula de Nj, que es un estdndar conocido (0.162 nm?), disponiéndose tan

adyacentemente como pueden e independientemente de la estructura atémica del sustrato.

La ecuacion que expresa esta aproximacion se debe a Brunauer, Emmet y Teller (conocida

como ecuacioén BET), que en forma lineal se escribe como sigue:

P 1 (€-1P
v(P°-p~P) Vv, V,C PO

Donde P es la presién de equilibrio para el recubrimiento de una determinada superficie; Po
es la presion de vapor de N; a la temperatura de medida; V representa el volumen de nitrégeno
adsorbido; Vn, es el volumen requerido para cubrir la superficie con una monocapa del

adsorbato; y C es una constante.

El experimento se lleva a cabo midiendo la cantidad de N, adsorbido a -1962C (temperatura
del nitrégeno liquido) sobre una muestra, en funcion de la presidn parcial de N, en la muestra
(hasta P/Py=0.2), ya que conforme se incrementa la presion la cantidad adsorbida serd mayor.
Asi, se obtiene la correspondiente isoterma de adsorcion, que se encuentra linealizada segun la
ecuacion anterior, por lo que a partir del valor de la ordenada en el origen y de la pendiente es
posible calcular el valor de Vi, a partir del cual se calcula la superficie especifica del catalizador

mediante la siguiente expresion:

N
Sger = Vi, (cm3/g) v (moléculas/cm?3) x A(m? /molécula)
N;

Donde, A es el drea de una molécula de nitrégeno y N/Vy: es el nimero de Avogadro por

unidad de volumen de gas.

Para materiales mesoporosos (tamafio 2-50 nm como 6xidos metdélicos) se emplea el area

BET, pero cuando se deben caracterizar materiales mircroporosos (<2 nm como carbones
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activos) el area BET tedricamente no seria del todo aplicable, por lo que se emplea mas

correctamente el area de Langmuir.

=  Volumen de poros

Si se continua el experimento de adsorcidén de nitrégeno hasta presiones mas elevadas que
las anteriores, se puede obtener informacidn acerca de la distribucion del tamafio de poros y
del volumen total de poros. Esto es asi porque el llenado de los poros con nitrégeno condensado
mas alla del punto de la monocapa esta relacionado con el radio de los poros y la presion del
gas; los poros de tamafio mas pequefiio se llena mas facilmente con nitrégeno condensado. La
distribucion del tamafio de poros se calcula a partir del algoritmo de Barret, Joyner y Halenda
(BJH). Este método usa las ecuaciones de Harkins y Jura y la ecuacién de Kelvin para estimar los

efectos capilares en un sdélido poroso. La ecuacién de Kelvin:

In (ﬂ) _ 2ow,Vn,
P9) ~ Tr(RT

Donde Vi; es el volumen molar, on; es la tensidn superficial del liquido y rces el radio de poro
Kelvin. Esta ecuacion sélo es valida para poros mayores de 1.8 nm, asi la aproximacion de BJH
sélo puede emplearse en materiales mesoporosos. Para sélidos microporosos el volumen de

poro se determina tedricamente mediante el método t-Harkins.
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FIGURA 4.4: Equipo empleado para la fisisorcion de nitrégeno
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El equipo empleado para la determinacidon del area especifica, y el volumen de poros de los
distintos catalizadores ha sido un equipo de tipo volumétrico modelo ASAP 2020 de
Micromeritics, que se muestra en la Figura 4.4. El equipo estd conectado a un ordenador con un
programa informatico que lleva implementados el método BET, el método Harkins y Jura y el
BJH, gracias a los cuales realiza los calculos de area superficial y de distribuciéon de tamanos de

poros.

Para cada ensayo se pesaron aproximadamente 0.1 g de muestra, que se sometid a
desgasificacidon durante 6 horas, a vacio (inferior a 10 umHg) y a 2002C, antes de realizarse el

analisis propiamente dicho.

4.4.2. Técnicas de reaccion/adsorcion a temperatura programa

Las técnicas de reaccidon a temperatura programada son técnicas de caracterizacion de
materiales que se basan en el seguimiento de la evolucidn de la reaccién del sélido objeto de
estudio con componentes de una corriente gaseosa, en un dispositivo que permite variar
linealmente la temperatura de la muestra con el tiempo. En dicho proceso se siguen pardmetros
gue indican la evolucién de la reaccién, como el peso de la muestra o la concentracidn de los

productos de reaccién en el efluente gaseoso.

El sélido puede reaccionar con algin componente de la mezcla gaseosa, o puede catalizar la
reaccién, en cuyo caso se trataria de reaccidn quimica a temperatura programada.
Habitualmente el sélido participa en la reaccién, dando lugar a diferentes técnicas, dependiendo
del tipo de reaccién que se lleva a cabo. Las mds habituales son la reduccién a temperatura
programada (TPR), oxidacidon a temperatura programada (TPO), o sulfuracion a temperatura
programada (TPS). De este modo se obtendra informacién en forma de perfiles de consumo de
reactivos de la fase gaseosa, generacién de productos o evolucién del peso de muestra con la

temperatura.

Todas estas técnicas son muy Utiles para la caracterizacion de sélidos puesto que presentan

una serie de ventajas muy destacables:

= Son aplicables a cualquier muestra sélida, sin que ésta deba presentar ningin

requerimiento especifico.
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= La caracterizacion de la superficie se lleva a cabo en condiciones muy préximas a las
reales, puesto que la muestra no requiere ningun tipo de acondicionamiento previo, ni
exige operar en vacio (lo cual podria alterar los equilibrios de adsorcién, por ejemplo).

= La instrumentacion es sencilla y acoplable a otras técnicas, como termogravimetria,

espectroscopia de masas o espectroscopia de infrarrojos.

La técnica empleada en este trabajo ha sido la de oxidacidn a temperatura programada, TPO.

En este caso se procede poniendo en contacto una masa del material sélido con una corriente

oxidante, O, con concentraciones del orden del 2% en He.

Los experimentos de TPO se han llevado a cabo introduciendo muestras del catalizador, unos
10 mg, en una celda de cuarzo en forma de U, a la que previamente se introducia un tapdn de
lana de cuarzo, como soporte de la muestra en el interior de la celda. Una vez preparada la
muestra en la celda, se dejd estabilizar durante unos 20-30 minutos con helio a una temperatura
de 502C, con un flujo alto, 110 cm3/min. Para realizar el analisis, una vez transcurrido este
periodo de espera, se alimenta la muestra con una mezcla de oxigeno al 2% en He con un flujo
de 90 cm?/min, estableciendo una rampa de temperatura de 52C/min, hasta los 900°C. Los
efluentes del reactor se analizaron con un espectrometro de masas Pfeiffer Vacuum 300

conectado al horno de calentamiento Micromeritics TPD/TPR-2900.
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control
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FIGURA 4.5: Equipo empleado para la realizacion de los experimentos de TPO
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4.4.3. Microscopia electronica de Transmision (TEM)

Los microscopios 6pticos no permiten obtener imagenes de las cristalitas metalicas de un
catalizador, puesto que el tamafio de las mismas es del orden de nm. Se requiere, por tanto,

poderes de resolucidn muy superiores.

El microscopio electrénico proyecta un haz de electrones sobre la muestra, que debido a su
alto contenido energético, o lo que es lo mismo, baja longitud de onda, consigue un elevadisimo

poder de resolucion, obteniéndose imagenes nitidas de las particulas de metal.

El haz de electrones procede de un electrodo de wolframio, que emite electrones a altas
temperaturas (efecto termoidnico). Para separar la nube de electrones formada del electrodo y
acelerarlos, se aplica un potencial eléctrico positivo, de manera que el haz sera tanto mas
energético cuanto mayor sea el potencial aplicado. Mediante unos electroimanes (lentes) y un
diafragma se hace incidir el haz perpendicularmente a la muestra. Tras atravesarla, se dispone
de nuevo de una serie de electroimanes a modo de lentes objetivo, y otro diafragma que elimina
los haces de electrones oblicuos (electrones dispersados), que son aquellos electrones que han

cambiado de trayectoria como consecuencia de su choque con la muestra.

Finalmente, tras pasar por el diafragma los electrones forman la imagen sobre una pantalla
fluorescente. Si se quiere sacar una fotografia de la imagen formada, se pliega la pantalla
fluorescente permitiendo que los electrones impacten sobre una placa fotografica. De este
modo, se obtiene una imagen denominada de campo brillante. En algunas ocasiones, es posible
mejorar el contraste de la imagen variando la posicidon del diafragma situado después de la
muestra, de manera que deje pasar Unicamente los electrones no dispersados. Se obtiene asi la

imagen de campo oscuro.

El modelo del microscopio electrénico de transmisiéon usado ha sido JEOL JEM2000EXII,
perteneciente a los servicios cientifico-técnicos de la Universidad de Oviedo. Las muestras antes
de ser analizadas fueron molidas en un mortero de agata finamente, y posteriormente se
suspendieron en etanol absoluto. Unas gotas de la suspension obtenida se dispusieron sobre
una rejilla de cobre-membrana polimérica y tras secarse a temperatura ambiente durante unos
minutos, la muestra se introdujo en el microscopio, en el cual se trabaja en condiciones de alto

vacio y alta tension.
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4.5. REACTOR DE LECHO FIJO ISOTERMICO

4.5.1. Dispositivo experimental

El dispositivo experimental empleado se muestra en la Figura 4.6. El equipo cuenta con dos
lineas, una de ellas (azul claro en la Figura 4.6) se emplea para alimentar la mezcla de reactivo
(benzaldehido, alcohol bencilico, acetofenona, anisol o acetato de fenilo) y disolvente (n-
heptano o metilciclohexano), y la otra linea (verde) se utiliza para alimentar el hidrégeno. Esta
Gltima cuenta con un regulador de flujo masico BRONKHORST calibrado para 0-3 LN/min (n21),
gue opera a una presion manomeétrica de entrada de 20 bar, mientras que la presion de salida
varia entre 5-15 bar. Esta presidn se consigue mantener constante en todo el equipo gracias a

una valvula de tipo back-pressure (B.P.).

El hidrégeno se mezcla conuna T de acero inoxidable con la fase organica, que es alimentada
por medio de una bomba de HPLC (B1), modelo K-100/120 de Knauer, con un flujo de trabajo

para los experimentos de estabilizacion del catalizador de 0.5 mL/min.

W geguridad

W alivio

® g
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FIGURA 4.6: Diagrama de flujo del equipo experimental
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El reactor de lecho fijo es una tuberia de acero inoxidable de % pulgada de didmetro nominal,
y una longitud aproximada de 60 centimetros, que opera en condiciones isotérmicas gracias a
un horno eléctrico con controlador de temperatura PID (Figura 4.7). Ademas, dentro del reactor
hay otro tubo de unos 14 centimetros de longitud y 1 mm de diametro externo, que se emplea
para introducir un pequefio trozo de malla de acero, con luz de malla de 60 micras. Este es
empleado como soporte del catalizador, junto con un pequefio tapdn prensado de lana de acero,

que se introduce antes del tubo pequefio y la malla.

El equipo cuenta ademas con una linea auxiliar con el fin de presurizar el sistema para reducir
el tiempo necesario para alcanzar la presion de trabajo (5, 10 o 15 bar). Esta presurizacién se

logra al abrir las valvulas V2 y V4.

Todos los tramos de tuberia que forman parte del equipo experimental son de acero

hastelloy, para evitar cualquier tipo de problema de corrosion.

Reactor

Horno

' eléctrico

PR

FIGURA 4.7: Vista del horno eléctrico abierto y reactor

La mezcla gaseosa formada en el reactor, cuando lo abandona, se enfria rapidamente, lo que

provoca la condensacidn del reactivo y el disolvente no reaccionados, asi como de los productos
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de la reaccion menos volatiles. Para recoger este condensado se cuenta con dos tanques de
recogida de muestra de acero recubiertos internamente con teflén, tanque 1 (T1) de 1 litro de
capacidad, y tanque 2 (T2) de 0.5 litros de capacidad. Tener dos tanques de recogida de muestra
permite trabajar de manera simultanea con ambos, evitdndose asi las posibles perturbaciones
que se puedan producir en el sistema al tomar las muestras. Es decir, se alternardn ambos a lo
largo de la reaccién mediante dos valvulas (V5 y V6), que haran que el liquido condensado vaya
a uno u otro tanque de almacenamiento. Asi el liquido queda retenido en el tanque
correspondiente hasta la retirada de la muestra, mientras que el gas sobrante se ventea al
exterior tras atravesar el regulador de presion de tipo back-pressure (B.P.). La muestra liquida
se recoge en un matraz de bola de fondo plano, y se pesa para comprobar que para un mismo
tiempo de reaccidon la cantidad recogida no varia sustancialmente. Posteriormente, se
almacenan en la nevera 10 mL de la muestra recogida en un vial, hasta su posterior analisis por

cromatografia de gasess

Horno

Back

T de acero eléctrico

Regulador pressure

de flujo

Vélvula de

bola

Regulador

de flujo H;

Tanque 0.5L

Tanque 1L

Controlador

temperatura

Bomba

FIGURA 4.8: Esquema del dispositivo experimental
HPLC

76



Materiales y métodos

Puesto que trabajar con gases como el hidrogeno supone una serie de riesgos, se precisa
disponer de sistemas de seguridad. Debido a esto el equipo cuenta en el circuito de gases con

un sistema de venteo o alivio de gases, ademas de una vdlvula de seguridad.

4.5.2. Procedimiento experimental

El protocolo a seguir a la hora de llevar a cabo los experimentos es el que sigue:

El reactor de lecho fijo se prepara introduciendo primero una pequefia cantidad de lana de
acero, que se debe prensar y que servird como soporte del catalizador junto con dos pequefios
trozos de malla de acero que se meten en el reactor sobre un tubo mas pequeno de 14 cmy 1
mm de diametro externo, colocado en la parte interna de abajo del reactor. A continuacion, se
afiade el catalizador previamente pesado, junto con la misma cantidad de inerte, en este caso
vidrio. Esto se hace asi para asegurar que el lecho catalitico sigue un comportamiento asimilable
a flujo pistén. La diluccién del catalizador con vidrio también permite minimizar los gradientes
de temperatura dentro del lecho catalitico, consiguiendo un comportamiento mas cercano al
isotermo. El tamafio de particulas del catalizador debe estar comprendido entre 100 y 250 um,
y el del inerte entre 250 y 355 um. Una vez afiadido el catalizador, se rellena el resto del reactor
con esferas de vidrio pirex de 1 mm de diametro. Para asegurarse de que el catalizador no cae,
se dan unos pequefios golpecitos al reactor en posicidn vertical sobre una meseta, para observar
si cae algun resto de catalizador. Una vez comprobado, el reactor se acopla al sistema descrito

en el apartado anterior.

Previamente a la realizacién de los experimentos debe hacerse la comprobacion de fugas del
sistema. Para ello se emplea como gas nitrégeno, en lugar de hidrégeno, para reducir riesgos.
Una vez se abre la vélvula que introduce nitrégeno al sistema, se espera a que se alcance la
presion fijada, y una vez hecho esto, se cierran las valvulas (V5 y V6), y la valvula que alimenta
nitrégeno al sistema. Al cerrar las valvulas 5y 6, se pretenden comprobar las fugas en el reactor,
que ha sido el Unico elemento afadido al sistema, y donde se deben comprobar por tanto las
conexiones realizadas. Para esto, se rocian las tuercas del reactor con una disolucién de agua y
jabodn. En caso de haber fugas se formaran burbujas de manera continua, y la presidn bajard, en
caso de que la presidén se mantenga constante y no se observe la formacion de burbujas, se
pasard a operar con el dispositivo experimental. Antes de comenzar a alimentar hidrégeno, se
debe sacar el nitrégeno introducido, para lo cual se abren las vdlvulas 5 y 6, y se abre con

suavidad la valvula de seguridad, que hace que el nitrégeno salga.
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A continuacioén, se hace circular una corriente de hidrégeno por todo el sistema, y se procede
a la presurizaciéon de los tanques 1y 2, a la presidén de operacién que variara entre 5y 15. Para
presurizar por ejemplo el tanque 1, se deja abierta la valvula 6 hacia el tanque 1, y la valvula 5
cerrada como se observa en la Figura 4.9. A continuacidén se abren las valvulas 2 y 4 para que
suba la presidn, y cuando la presion en el mandémetro a la entrada del reactor alcance los 5 bares,
se abre la valvula 5 en la direccién del tanque 1. Para presurizar el tanque 2 se haria lo mismo
pero con las valvulas 5 y 6 en direccién al tanque 2. Para fijar la presion justo en 5 bares se utiliza

la valvula back-pressure.

Después de presurizar se conecta el sistema de calefaccion y se pone en funcionamiento la
bomba, bombeando disoluciéon hacia una botella de almacenamiento (valvula 3) para
comprobar que bombea y no se ha obturado. Cuando se alcanza la temperatura prefijada en el
sistema de calefaccidn, se gira la valvula 3, y se comienza a bombear la disolucién hacia el

reactor.

Vélvula n%4

Manémetrc\Tanque 1

Valvula n26

Valvula n25

FIGURA 4.9: Esquema de la posicion de las vdlvulas para presurizar el sistema
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Para los estudios de desactivacidn de catalizadores, el flujo de entrada del hidrégeno, de la

disolucién, la temperatura y presion durante la reaccién se mantienen constantes, y se deja
transcurrir la reaccidn durante 50-60 h. Se van recogiendo muestras de manera alternativa cada
1-2 horas, de un tanque u otro y analizando éstas, para ver la evolucién de la conversién del

reactivo con el tiempo, y comprobar si se produce o no desactivacién del catalizador.

En los casos en los que se observa estabilidad del catalizador durante las horas de reaccién

se realizan estudios cinéticos. Para llevar a cabo los mismos, se establece un flujo tanto de

hidrégeno, como de disolucidn, al que se llama de referencia (concretamente es el empleado en
los estudios de desactivacion del catalizador, que en todos los casos son previos a los estudios
cinéticos). Se deja transcurrir la reaccion a los caudales de referencia el tiempo necesario para
llegar a la meseta donde se habia comprobado en los estudios de desactivacion que el
catalizador se mantenia estable con el tiempo. Una vez se alcanza esta meseta, se varian los
flujos de hidrégeno y de la disolucién de entrada, y se iran recogiendo muestras cada media
hora de manera alternativa en los dos tanques de almacenamiento. Las muestras tomadas en

ambos casos se almacenan en nevera, hasta su andlisis por cromatografia de gases.
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Seleccidn de la fase activa en las reacciones de hidrodesoxigenacion catalitica

5.1. ESTUDIO PRELIMINAR POR REACCION HOMOGENEA Y DEL EFECTO
CATALITICO DEL REACTOR SOBRE LA CONVERSION

Es necesario realizar un estudio preliminar a los experimentos de hidrodesoxigenacion (HDO)
que permita comprobar si se produce reaccidn en el reactor de lecho fijo en ausencia de
catalizador, y ver si la contribucion homogénea tiene peso sobre la reaccién global. Por tanto,
se han llevado a cabo diferentes experimentos en ausencia de catalizador con el fin de

determinar estos efectos.

Para ello, el reactor se ha cargado sélo con vidrio y se le ha alimentado una disolucién de 1
mol/| de benzaldehido en metilciclohexano con un caudal de alimentacién de 0.5 ml/min, y un
flujo de hidrégeno 22.4 veces superior al estequiométrico. Los valores de presidon y temperatura
fueron de 5 bary 3252C. En la Figura 5.1 puede observarse que la conversion obtenida no supera
el 5% durante las casi 20 horas de reaccion. A la vista de los resultados, se puede confirmar que
la conversidn obtenida sin catalizador por reaccion homogénea y efecto catalitico de las paredes

del reactor es despreciable.

40
35 -
30 -
25 ~
20 -
15 ~

Conversion (%)

10 ~

0 1 T v |
0 5 10 15 20
Tiempo (h)

FIGURA 5.1: Curva de conversion HDO benzaldehido en MCH a 3252C y 5 bar sin catalizador

Ademas se ha querido comprobar que los dos disolventes empleados, metilciclohexano y n-
heptano, no participan en la reaccidn con los diferentes reactivos estudiados, tanto con
catalizador como sin él. Se ha estudiado su contribucién por reaccion homogénea y por reaccion

heterogénea.
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En el caso del metilciclohexano, se han realizado dos experimentos, el primero ha sido sin
catalizador, utilizando Unicamente vidrio. Se ha bombeado metilciclohexano puro con un caudal
de 0.5 ml/miny un caudal de hidrégeno 22.4 veces superior al estequiométrico, para que fuese

el mismo que en experimento anterior, y a una temperatura de operacién de 3252C y 5 bar de

presion.

Estos resultados se comparan con los obtenidos para el mismo caso, pero empleando 0.25 g
del catalizador comercial de Pd/Al,Os, con 0.5% de Pd. El resto de condiciones de operacidon han

sido las mismas que las descritas para el experimento sin catalizador. En la Figura 5.2 se recogen

los resultados en ambos casos.
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FIGURA 5.2: Comparacion valores de conversion de MICH a 3252C y 5 bar, sin catalizador (circulo azul) y

con catalizador de Pd/Al:0s (triangulo rojo)

Como se puede observar (Figura 5.2), en ambos casos las conversiones son muy pequenas,

para la reaccién sin catalizador menor del 2 % y con catalizador menor del 5 %.

El mismo estudio se hace para el disolvente n-heptano. Se realizaran de nuevo dos
experimentos, uno sin catalizador, empleando solo inerte (vidrio), bombeando n-heptano puro
con un caudal de 0.5 ml/min y un caudal de hidrégeno de 22.5 veces superior al estequiométrico,
a las mismas condiciones de trabajo que el resto de experimentos, 3252Cy 5 bar. El segundo

estudio se hizo de la misma forma, pero cargando el reactor con 0.25 g de catalizador de

Pd/Al;O:s.
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Los resultados obtenidos se comparan en la Figura 5.3:
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FIGURA 5.3: Comparacion valores de conversion de n-heptano a 325°C y 5 bar, sin catalizador (circulo

azul) y con catalizador de Pd/Al;Os(tridngulo rojo)

Los valores de conversién obtenidos para el n-heptano con y sin catalizador no superan en
ningun caso el 1.6%, pudiéndose despreciar efecto catalitico de las paredes del reactor y la

contribucion de la reaccidn heterogénea.

5.2. DETERMINACION DE POSIBLES EFECTOS DE TRANSPORTE, TERMICOS Y DE
FLUJO EN LAS REACCIONES DE HDO

Para obtener datos fiables sobre la actividad y estabilidad del catalizador, y la cinética de la
reaccion, se deben tomar precauciones para evitar la influencia de fenédmenos transferencia de
masa y de calor en el catalizador y comportamientos no ideales del reactor, que pueden afectar
a las actividades y selectividades cataliticas observadas. Por lo tanto, es necesario evaluar
diferentes criterios vinculados a reacciones cataliticas heterogéneas que describen estos

fendmenos (Pérez-Ramirez y cols., 2000).

Para un reactor de lecho fijo que opere en condiciones estacionarias, los factores de escala
son importantes, en lo que se refiere a las dimensiones del lecho catalitico y de las particulas de

catalizador. Por lo general, la hidrodindmica juega un papel menos relevante que la cinética
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quimica y la difusion intraparticular en la determinacién de las conversiones y las selectividades

en la mayoria de los procesos de lecho fijo de interés practico.

Una serie de recomendaciones y criterios para asegurar mediciones precisas de la velocidad

de reaccion se estudian a continuacion.

5.2.1. Calculo de las propiedades fisicas del sistema, de la distribucion de fases y

de las propiedades de transporte

Para evaluar la importancia de los efectos difusionales sobre la velocidad de reaccion se han
estimado las propiedades fisicas del sistema mas desfavorable de los estudiados. Cuanto mayor
sea la velocidad de reaccién mas relevancia tendrdn los efectos difusionales, por ello, los
pardmetros de transferencia de materia se han calculado en uno de los casos mas desfavorables,
la HDO de benzaldehido en metilciclohexano, para el cual se obtuvieron unas constantes
cinéticas mayores. Las condiciones de operacién fueron, 325 2C y 5 bar, con un caudal de
alimentacidn liquida de 0.5 mL/min y un caudal de hidrégeno de 0.26 NL/min, condiciones en
las que la reaccion es mas rapida, obteniéndose una conversién de benzaldehido del 85 %. La
masa de catalizador empleada ha sido de 0.125 g con una fraccidn de tamano de particula entre

100 y 250 um diluida con vidrio con tamanio de particula entre 250 y 355 um.

Las propiedades fisicas del sistema mencionado se han estimado teniendo en cuenta las
corrientes de entrada al reactor mediante el programa de simulacion ASPEN-HYSYS, utilizando
como modelo termodindmico UNIQUAC-Peng-Robinson y NRTL-Peng-Robinson, obteniendo

para ambos modelos valores practicamente idénticos.

TABLA 5.1: Valores de las propiedades fisicas del sistema benzaldehido-H2-MCH a 3252C y 5 bar

Propiedad fisica Valor
Fraccion liquida 0
Densidad (kg/m3) 2.79

Calor especifico (k] /kg - °C) 3.35
Conductividad térmica (W /m-K) 0.15
Viscosidad (cP) 0.024
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EnlaTabla 5.1 se recogen los valores obtenidos para el sistema. El valor de la fraccién liquida
nulo indica que en el reactor hay una uUnica fase fluida, gas, lo que confirma la hipdtesis de lecho

fijo bifdsico (sélido-gas).

Hay publicadas varias ecuaciones semiempiricas, usando la teoria cinética como base, para
determinar la difusividad masica en sistemas gaseosos. Asi, Fuller, Schettler y Giddings (1966)
desarrollaron una ecuacidn satisfactoria para trabajos de ingenieria, que resulta del ajuste a
datos experimentales. Esta correlacidon se ha empleado para determinar el valor de la difusividad

binaria del benzaldehido en hidrégeno:

) 1077 - TY75 - [(M, + Mg)/ (M, - MB)]l/Z

. p- [3\/2 oy t+ 3\/203]2

Donde T es la temperatura absoluta en Kelvin, P es la presidon en atmdsferas, M; es la masa
molecular del compuesto i, los términos ), g; son la suma de los volumenes atémicos de difusidn
de todos los elementos de cada molécula (recogidos en la tabla 5.2), y D45 es la difusividad en

m?/s.

TABLA 5.2: Valores de volumenes atémicos de difusidn para la correlacion FSG

Atomo Volimen atémico de difusion
C 16.5
H 1.98
o 5.48
Anillo aromatico -20.2
Anillo heterociclico -20.2

La ecuacion de Fuller et al. (FSG), predice difusividades dentro de un margen de error inferior
al 7% con respecto a valores experimentales, y se puede usar tanto para gases polares como

para gases no polares.

La difusividad binaria del benzaldehido en metilciclohexano o en hidrégeno, se puede
obtener de la misma forma; a partir de éstas, la difusividad de un compuesto en una mezcla

(D) se puede aproximar mediante la siguiente expresion:

1 _NY
Dim D;;
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Donde D;; es el coeficiente de difusion binaria de i (benzaldehido) en j (metilciclohexano o
hidrégeno), e y; es la fraccion molar del componente j en cada una de las mezclas binarias. Se
considera por un lado la difusién de benzaldehido en metilciclohexano y por otro la difusién de

benzaldehido en hidrégeno.

A partir de las anteriores ecuaciones se llega por tanto a un valor para la difusividad del

benzaldehido en la mezcla de reaccién de 0.163 cm?/s.

5.2.2. Calculo de las limitaciones a la transferencia de materia y a la transmisién

de calor

Para realizar el calculo de las posibles limitaciones a la transferencia de materia se consideran

dos tipos de fendmenos:
= Transferencia de materia externa: del fluido a la superficie de la particula

Se supone en este caso que hay dos resistencia en serie, la transferencia de materia a través
de la capa limite, y la reaccién catalitica. Se debe demostrar por tanto que es mucho mayor la
resistencia de la etapa de reaccién quimica que la resistencia de la etapa de transferencia de

materia a través de la capa limite del fluido que rodea a la particula del catalizador.

La importancia relativa de la cinética de reaccidon quimica frente a la resistencia a la
transferencia de materia se puede determinar a través del numero adimensional de Carberry
(Ca), definido como la relacion entre la velocidad de reaccién observada, y la velocidad de

transferencia de materia a través de la interfase fluido-catalizador, segun la siguiente ecuacién:

C. = (rj)Vc,obs
a kGaSCG

Asi, de acuerdo con este criterio, la ausencia de estas limitaciones viene determinada por un

numero de Carberry inferior a 0.05.

En la férmula anterior, k; es el coeficiente global de transferencia de materia expresado en

m/s, as es el area superficial externa por unidad de volumen de particula de catalizador,

1

expresada en m™1, y C; es la concentracién total de la fase gaseosa en mol/m3.
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Para reacciones cataliticas de cinética complicada, como es el caso, se puede suponer un
comportamiento de cinética de primer orden (n=1), para la determinacidn de la velocidad de
reaccién observada. Los cdlculos, como ya se habia mencionado anteriormente, se han realizado
parala HDO del benzaldehido en metilciclohexano a 3252Cy 5 bar que se incluyen en el apartado

7.3.2.

En este caso, para la reaccidon estudiada, se obtuvieron cuatro constantes cinéticas
expresadas en L/g - min, que ha sido necesario pasar a unidades de m3/s - kg ,: como se
recoge en la Tabla 5.3, para determinar a través de las mismas la velocidad de reaccién
observada para cada una de las constantes cinéticas obtenidas experimentalmente en el

apartado 7.3.2.:

Las constantes cinéticas permiten relacionar el valor de la velocidad de reaccidn con la
concentracién de los reactivos de reaccién, por tanto un valor alto indica que la velocidad de

reaccién por esa via es mayor, y que esa etapa de la reaccidn seria la controlante.

TABLA 5.3: Valores de las constantes cinéticas HDO benzaldehido en metilciclohexano a 3252C y 5 bar

Constante cinética Valoren (I/g-min) Valor (m3/s- kg.q:)

ky 0.92 1.5310°
ks, 0.03 5-10°

ks 43.8 7.3-10%
ky 0.23 3.83-10°

Considerando particulas de catalizador esféricas, para as se obtiene un valor de 3.43-10*

m?2/m3.

Por ultimo se debe estimar el valor de kg a través de diferentes correlaciones. El primer paso

ha sido determinar el nimero de Reynolds (Re), que se define segun la siguiente ecuacion:

=pG'u'Dp
Hg

Re

Donde pg Y Ue son la densidad y viscosidad del sistema gaseoso respectivamente, calculadas
en el apartado anterior (2.79 kg/m® y 2.4-10” Pa-s), D, es el didametro medio de particula

(1.75-10" m) y u es la velocidad superficial, que se debe determinar como:
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Qe
T
z D’

u

Que es funcidn de Qg, el caudal gaseoso que tiene un valor de 2.5:10° m3/s y de la seccién
del reactor con un didametro del reactor de 1.27-102 m. Se obtiene asi un valor de la velocidad

superficial de 0.02 m/s.

Ahora, ya se puede determinar el nimero de Reynolds que toma un valor de 0.4. Segun la
bibliografia (Carberry, 1987), para valores de Re menores de 1, como es este caso, y usuales en
reactores a escala de planta piloto, el coeficiente jp, no depende de la porosidad del lecho,

pudiendo correlacionarse con el numero de Reynolds segln la ecuacion:

ke ,, 136
Jjp =S¢ /? = Re045

El nimero de Schmidt, Sc, se define como:

o =_H6
Pc * Dim
Siendo todos los parametros conocidos, y habiendo sido calculados en el apartado anterior,
se obtiene un ndmero de Schmidt de 0.53 y un valor de jp de 2.05. Para kg se tiene por tanto un

valor de 0.06 m/s.

Asi, con todos los valores calculados, se determinan para cada constante cinética obtenida
experimentalmente, y los valores de la velocidad de reaccién para cada constante cinética, el

valor del nimero de Carberry correspondiente segun se recoge en la Tabla 5.4:

TABLA 5.4: Valores del nimero de Carberry para cada constante cinética obtenida experimentalmente

Constante cinética Valor (m3/s-kgcat)  (rj)vce(mol/s-m3.) Carberry

kq 1.53-10% 3.60-10" 1.67-10*
ko 5.00-10* 1.17 1.44-10°
ks 7.30-10* 1.71-10° 2.10-10°3
ky 3.83-10° 9.00 1.10-107

Como puede apreciarse, la transferencia de materia externa es despreciable, puesto que el
numero de Carberry es menor a 0.05 para todas las constantes cinéticas. Valores inferiores a

0.05 indican que la difusidn exterior afectada a la reaccidn catalitica, y el valor de la eficacia
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térmica tiende a uno, independientemente del valor del resto de los pardmetros. Se puede
concluir por tanto, que los fendmenos térmicos gas-catalizador tampoco afectan

significativamente a la cinética del proceso.

= Tranferencia de materia intramolecular: Resistencia difusional intraparticula

La importancia de la difusidn intraparticula se evalla a través del nimero de Wheeler-Weisz
(We), definido como el producto del factor de eficacia interno isotermo por el cuadrado del

maédulo de Thiele, segun la siguiente ecuacidn:

(-r)-L* (b+1
e =S ()
Def'CSj 2

En la anterior ecuaciodn, (-r), es la velocidad de reaccién observada por unidad de volumen
de catalizador, se sigue suponiendo cinética de primer orden. L es una longitud caracteristica de
la particula, en este caso, considerando particulas esféricas, se define como la sexta parte del
didmetro medio de las particulas del catalizador (L = 2.92-10° m). El pardmetro b para cinéticas
de primer orden tiene un valor igual a 1, y G es la concentracion inicial de reactivo en la
corriente gaseosa en mol/m3. Por Gltimo, Des es la difusividad en el interior de la particula, es

decir, la difusividad efectiva definida segun la siguiente ecuacidn:
€
Def = Dim;

Donde 1 es la tortuosidad de la particula de catalizador, cuyo valor, segun distintas fuentes

bibliograficas, suele estar comprendido entre 2 y 8; se tomard un valor medio de 5.

La porosidad de la particula, &, se determina a partir de la densidad del sélido sin considerar
los poros, medida experimentalmente como 700 Kg/m? (ps) y del volumen de poros por unidad
de masa, que se ha determinado mediante el método de fisisorcion con nitrégeno (V, = 4.6-:1072

m3/Kg). Asi, la porosidad se calcula con la siguiente ecuacion:

_ Meat * V;a
(mcat ' Vp) + (mcat/ps)

&

En la anterior ecuacion se representa la masa de catalizador empleado como mc,:. Se obtiene

asi que la porosidad de la particula es de 0.24.
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Sustituyendo ambos valores, se obtiene un valor de la difusividad efectiva, Des de 3.39-10*

m?/s.

Finalmente se recogen en la Tabla 5.5 los valores obtenidos del nimero de Wheeler- Weisz
para las distintas velocidades de reaccién, correspondientes a las constantes cinéticas obtenidas

experimentalmente:

TABLA 5.5: Valores del nimero de Wheeler-Weisz para cada constante cinética

Constante cinética Valor (m3/s- kg q:) (r)v(mol/ssms) Wheeler-Weisz

kq 1.53-10% 3.60-10! 2.70-10°
k, 5-10* 1.17 8.79-107
ks 7.3-10* 1.71-10° 1.28-10°
ky 3.83:10°3 9.00 6.74-10°°

A la vista de los anteriores resultados, se puede concluir que segun el criterio de Wheeler-
Weisz (Carberry 1987), los gradientes de concentracion intraparticular no afectan a las medidas
cinéticas, dado que el nimero de Weisz es menor que 0.1 para todas las constantes cinéticas

estudiadas.

Por otro lado, el médulo de Thiele (¢), se puede definir segun la siguiente ecuacién:

¢=L ‘
D,y

Y como se habia comentado el nimero de Wheeler-Weisz se define también como sigue:

We =n-¢?

TABLA 5.6: Valores del factor de eficacia isotérmica y del mddulo de thiele

Wheeler-Weisz (0] n

2.70-10” 5.19-10° 1.00
8.79-107 9.38-:10% 1.00
1.28:10°3 3.58:10° 1.00
6.74-10° 2.60-:10° 1.00
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En la Tabla 5.6 se recogen los valores obtenidos tanto para el médulo de Thiele, como para

el factor de eficacia isotérmica para cada valor del numero We.

Para valores tan bajos del nimero de Weisz y del nimero de Thiele la eficacia tiende a uno,
independientemente de la constante cinética estudiada. Asi de nuevo queda demostrado que
los poros ofrecen una resistencia a la difusidn insignificante, y la etapa controlante sigue siendo

la de reaccién quimica.

Por ultimo, los efectos térmicos en el interior de la particula también deben de ser evaluados.

Para ello se ha empleado la siguiente expresidn propuesta por Levenspiel (Levenspiel, 2002):

Dey(Cas — C4)(=AH,)
kes

(T - Ts) =

En la anterior ecuacion ks es la conductividad térmica efectiva del sélido, y (-AH;) es el calor
liberado durante la reaccidn, y el resto de pardmetros son conocidos y han sido previamente

calculados.

Asi, esta expresion permite estimar el gradiente de temperatura dentro de la particula de
catalizador entre un punto considerado y la superficie de la particula. Ademas dicho gradiente
es directamente proporcional al gradiente de concentracién del reactivo desde la superficie de

la particula hasta el punto considerado (denotado por el subindice s).

Cuando la resistencia a la difusién en poros pueda considerarse despreciable, como ha
quedado demostrado en este caso, el valor del gradiente de concentracién es despreciable,

pudiendo entonces confirmarse la ausencia de efectos térmicos en el interior de la particula.

5.2.3. Determinacion de la influencia de los fendmenos de flujo

Los reactores de lecho fijo pueden no comportarse como de flujo de pistén en determinadas
circunstancias, debido a diferentes fenémenos de flujo. Los mas comunes a escala de laboratorio

serian los siguientes:

1. Efectos de caminos preferenciales o “by-pass”.
2. Efectos de dispersion axial.

3. Efectos de diluciéon del catalizador
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Los efectos de caminos preferenciales o de “by-pass” no generan un error adicional

significativo en el cdlculo de pardmetros cinéticos si se cumplen las siguientes relaciones:

T

> 10
dp

L > 50
dp
Donde d, es el diametro del reactor (mm), d,, es el diametro de la particula de catalizador

(mm)y L eslalongitud del lecho catalitico (mm).

El tamafio de particulas de catalizador tiene un valor comprendido entre 100 y 250 pum.
Considerando un tamafio de particulas intermedio de 175 um, y por tanto un valor de 0.175 mm
(dp), y unvalor de 12.7 mm para el didmetro del reactor (d,), el cociente d,./d,, tiene un valor

de 73, superior a 10 y cumpliendo por tanto la primera relacion.

Para la segunda relacidon se considera de nuevo un tamafio medio de particulas de catalizador
de 0.175 mm (d,), siendo la seccion del reactor en el que esta el catalizador de 15 mm (L),
obteniéndose por tanto un valor de 86 del cociente L/d,,, superior en este caso al valor de 50

establecido en la segunda relacion.

Asi, se puede concluir que los efectos de “by-pass” o camino preferenciales en la muestra no

afectan de manera significativa a la operacidon del reactor.

Los efectos de dispersidn axial se pueden considerar despreciables si se cumple la siguiente

relacidn segun el criterio establecido por Mears (Mears, 1971):

L>20-nl ( 1 )
d, Peqy n 1—x

Donde Pe, es el numero adimensional de Peclet, definido en funcién del didmetro de
particula d,, la velocidad superficial u y la dispersion D, en la direccién axial. n es el orden de
reaccion, x la conversion obtenida para las condiciones de operacién para las que se evaluaran

los efectos de dispersién axial y L es la longitud del lecho catalitico en el reactor.
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En las condiciones de operacidn seleccionadas la conversidn alcanza un valor maximo de
85%, ademas se sigue asumiendo una cinética de primer orden, n=1. Para estimar el valor de
Pe,, Froment y Bischoff (Froment y cols., 1990) indicaron que este nimero oscila entre 1y 2.
Tomando un valor igual a 1, el primer término de la ecuacién toma un valor de 86 y el segundo
de 29. Por lo tanto, se cumple la relacidon dada por Mears, resultando que los efectos de
dispersion axial son despreciables. Ademas el criterio se seguird cumpliendo para conversiones

menores a la indicada.

Por ultimo se deben determinar la influencia de los efectos de dilucién del catalizador sobre

la conversion.

El realizar una dilucién del catalizador en el lecho mejora considerablemente el proceso, ya
gue actua mejorando los efectos de dispersion y las limitaciones por transferencia de calor. Esta
técnica de dilucion se ha aplicado con éxito en reacciones de hidrotratamiento. Asi, los
materiales 6ptimos como diluyente son aquellos con baja area superficial, como el cuarzo, a-

alumina, vidrio, y el carburo de silicio.

Un alto grado de dilucién del catalizador puede dar lugar a una falta de homogeneidad en el
lecho, causando una distribucién irregular y provocando efectos de “by-pass” del catalizador,
gue en el anterior apartado se han considerado despreciables. Para evaluar el efecto de la

dilucion se recurre a la siguiente ecuacién:

2.5:b-d,

Este criterio se aplica para un lecho con una fraccidn de inerte b, un diametro de particula
d, y una longitud del lecho catalitico L,. Se admite una desviacidn aceptable maxima del 5%
respecto de la situacién ideal. Este criterio impone limitaciones sobre el tamafio maximo de las
particulas en funcion de la dilucién del lecho. Generalmente, las muestras de catalizador no

deben diluirse mas de 5-10 veces.

Asi, para un fraccién inerte del 0.5, se obtiene que el primer término tiene un valor de 0.03,
por lo que la dilucidon del lecho no influye sobre la conversién, y se cumple con el criterio

establecido en la ecuacidn.
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5.3. HDO DE ALCOHOL BENCILICO CON CATALIZADORES DE METAL PRECIOSO
SOPORTADO

El alcohol bencilico se ha seleccionada como compuesto modelo representativo del grupo
funcional de los alcoholes presentes en el aceite de pirdlisis de biomasa. Se estudiara la
hidrodesoxigenacién de este compuesto con cuatro catalizadores comerciales de metal precioso

soportado sobre alimina (Pd, Pt, Ruy Rh).

5.3.1. Estudio de estabilidad de alcohol bencilico con metales preciosos

soportados

Se comenzard realizando los estudios de desactivacidon, que permitiran examinar la
estabilidad del catalizador en el medio de reaccidn, a través del seguimiento de la evolucién con
el tiempo de reaccidén de la conversion y la selectividad a los distintos productos de reaccion
bajo unas condiciones de operacién determinadas. Los experimentos se llevaron a cabo en un
reactor continuo, y trabajando con un tiempo de residencia constante. Asi, cualquier descenso

de la conversién se deberd a fendmenos de desactivacidon que afectan al catalizador.

Mediante la informacion que se proporcionara a través de las curvas de desactivacion, se
podra determinar la idoneidad del mismo para la realizacidon de posteriores estudios cinéticos.
Del mismo modo, las curvas de desactivacion junto con la caracterizacion de los catalizadores

empleados, permitiran estudiar las posibles causas de desactivacion del catalizador.

Es muy importante tener un buen entendimiento de los fendmenos de desactivacién, para
asi optimizar las condiciones de operacién y minimizar los costes adicionales. Ademas,
comprender la desactivaciéon puede permitir proponer mecanismos de regeneracion del

catalizador, lo que puede ser esencial para la economia del proceso.

Los fendmenos de desactivacidn por envenenamiento son poco probables, sélo el agua
formada durante la reaccidon de HDO podria causar este efecto. En estudios de hidrodecloracién
realizados empleando catalizadores de metal precioso soportado con compuestos oxigenados
se encontrd que era poco probable esta causa de envenenamiento (Lopez y cols., 2006) Por otro
lado, trabajar con moléculas organicas hace posible una desactivacidon por ensuciamiento,

debida a la formacidn de depdsitos de coque sobre el catalizador.
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Los estudios de desactivacion realizados para determinar la influencia de la naturaleza
metadlica del catalizador en las reacciones de hidrodesoxigenacion, se han realizado a una

presion de 5 bar y una temperatura de 3259C, constantes en todos los experimentos.

Para llevar a cabo los experimentos se ha alimentado al reactor una disolucién 1 mol/L de
alcohol bencilico en metiliciclohexano, con un caudal de operacion en todos los casos de 0.5

mL/min.

El flujo de hidrégeno introducido ha sido de 22.5 veces superior a la cantidad
estequiométrica necesaria, con el fin de evitar que la concentracién de hidrégeno disminuya
apreciablemente durante la reaccién. Ademas, altas relaciones H,/compuesto organico son

favorables para minimizar la desactivacion por formacién de coque.

En todos los casos el soporte empleado para el catalizador ha sido alimina. La masa de
catalizador empleada en los ensayos ha sido de 0.25 g, introduciendo ademas en el reactor como
inerte 0.25 g de vidrio. Para facilitar la posterior separacidn, el tamafio de particulas del
catalizador ha estado comprendido entre 100 y 250 um vy el del inerte entre 250 y 355 um. La

duracidn de los ensayos de desactivacion ha sido de 60 horas.

Como productos de hidrodesoxigenacién del alcohol bencilico (AB) se han detectado tolueno

(T), benceno (B) y benzaldehido (BZ).

= (Catalizador de Pd/Al,O3

Las curvas de desactivacion obtenidas para el catalizador de Pd/AI203 reflejan una
desactivacion del catalizador lineal (Figura 5.4), para el caso del catalizador de paladio soportado
sobre alimina, y para 40 horas de reaccién se observa una gran caida de la conversién, que se
sitla en valores cercanos al 20%. Segun la tendencia de la curva, se esperaria que en 10 o 15
horas mds, la conversidn alcanzase valores muy préximos al 0%. Produciéndose por tanto una

desactivacion total del catalizador en menos de 60 horas de reaccidn.

A la vista de la Figura 5.4, se observa que para el catalizador de paladio la selectividad hacia
la formacion de benzaldehido aumenta con el tiempo, mientras que la selectividad hacia
benceno desciende con el tiempo hasta valores cercanos al 5%. La selectividad hacia el tolueno
desciende durante las primeras 20 horas, después pasa por un peridédo de cierta estabilidad con

valores alrededor del 35%, para finalmente aumentar hasta selectividades cercanas al 60%.
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FIGURA 5.4: Curvas de conversién de alcohol bencilico con Pd/Al.Oz a T=3252Cy 5 bar y selectividad

hacia los productos de reaccion con el tiempo (B = benceno, T = tolueno, BZ = benzaldehido)

= (Catalizador de Ru/Al,0Os

Alavista de la Figura 5.5 en la que se representa la conversion de alcohol bencilico en funcidn
del tiempo de reaccién para el catalizador de rutenio soportado sobre alimina, se puede
apreciar un descenso notable de la conversidn durante las primeras 20 horas. Aunque comienza
con conversiones altas, cercanas al 90%, desciende rdpidamente hasta valores préximos al 30%.
A partir de las 20 horas hasta el final de la reaccidn se pueden apreciar fluctuaciones de la

conversion, con valores entre el 40% y el 20% aproximadamente.
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FIGURA 5.5: Curvas de conversién de alcohol bencilico con Ru/Al-0z a T=3252Cy 5 bar y selectividad

hacia los productos de reaccion con el tiempo (B = benceno, T = tolueno, BZ = benzaldehido)

Con el catalizador de rutenio la selectividad hacia la formacién de benzaldehido aumenta
con el tiempo, situdndose en valores alrededor del 40%. El benceno tiene un descenso en las
primeras 10 horas de reaccidn para después permanecer estable hasta el final de la reaccién en
valores préximos al 10%. El caso del tolueno es similar al benceno, durante las primeras 20 horas

de reaccion desciende la selectividad hacia el mismo, y finalmente permanece préacticamente

estable con valores del 50%.

99



Capitulo 5

= Catalizador de Rh/Al,Os
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FIGURA 5.6: curvas de conversion de alcohol bencilico con Rh/Al-03 a T=3252Cy 5 bar y selectividad

hacia los productos de reaccion con el tiempo (B = benceno, T = tolueno, BZ = benzaldehido)

La hidrodesoxigenacién de alcohol bencilico con el catalizador de rodio refleja desactivacién
del catalizador con el tiempo, como se puede observar en la Figura 5.6. Aunque la caida de la
conversion no es demasiado grande, se produce un descenso apreciable en la conversidn. Para

60 horas de reaccidn, los valores finales de conversién obtenidos con el rodio son préximos al

35-40%.
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En cuanto a las selectividades hacia los productos de reaccién, en la Figura 5.6 se observa
que la reaccién es mas selectiva hacia el tolueno y el benzaldehido, y menos hacia el benceno,
cuya selectividad permanece estable a lo largo de todo el experimento por debajo al 20%. El
tolueno a partir de las 10 horas de reaccién toma valores muy similares entre si, préximos al

40%. El benzaldehido por su parte, comienza con valores en torno al 10% y sube suavemente

hasta valores cercanos al 30%.

= (Catalizador de Pt/Al,O3

100 ——wm—
80 -
g
c 60 ~
9
2
:
2 40
o
o
20 H
O T T T T T
0 10 20 30 40 50 60
Tiempo (h)
100
@B AT BZ
80 -
£
T 60 -
3 “,
E AA A AA A A
S 40 1% : A ot A A
< %0 000, t0 4 A s °
2 ° .A’,AA 0A, 24T A,
20 -+ .. [ J (3 oe ..C “.
O____ 1 T T T T
0 10 20 30 40 50 60
Tiempo (h)

FIGURA 5.7: Curvas de conversion de alcohol bencilico con Pt/Al.0z a T=3252Cy 5 bar y selectividad

hacia los productos de reaccion con el tiempo (B = benceno, T = tolueno, BZ = benzaldehido)
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En la Figura 5.7 se muestra la curva de desactivacion para el catalizador de platino. Se
observa que la desactivacién es muy suave, apreciandose zonas de estabilidad del catalizador.
Se observa durante las primeras 20 horas de reaccidén una elevada conversién aproximadamente
constante, quizas resultado del empleo de una masa de catalizador demasiado alta (0.25g), lo
gue se traduce en un tiempo espacial demasiado alto, y como consecuencia la desactivacién del
catalizador puede quedar enmascarada (se obtienen conversiones muy altas aunque se

produzca una desactivacion parcial).

Para el caso del platino soportado sobre alumina, Figura 5.7, la reaccion es mas selectiva
hacia la formacién de tolueno y benceno, aunque se produce una disminucidn de la selectividad
a ambos productos durante las primeras 20 horas de reaccion, permaneciendo después estable

hasta las 60 horas para ambos en torno al 30%. La selectividad hacia el benzaldehido no supera

el 20%.
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FIGURA 5.8: Comparacion de las curvas de desactivacion de los cuatro catalizadores empleados con
alcohol bencilico a T=3252C y 5 bar

En la Figura 5.8, en la que se representan las curvas de desactivacion para los cuatro
catalizadores empleados, rutenio, rodio, platino y paladio, todos soportados sobre alimina, se
comprueba que el catalizador que presenta un mayor descenso de su actividad es el paladio,
mientras que el rutenio y el rodio, aun perdiendo actividad con el tiempo, consiguen mayores

conversiones para 60 horas de reaccion. El platino es el que proporciona mayores conversiones

con una cierta estabilidad.
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La desactivacion de catalizadores puede caracterizarse también mediante modelos. Asi, al
observarse desactivaciones relativamente rapidas los datos obtenidos suelen ajustarse de
manera satisfactoria a cinéticas de primer orden. En este tipo de cinéticas, la variacidn de la

actividad con el tiempo es directamente proporcional a la actividad en cada instante:

da

—E:kd'a

(=ra)e

y kqla constante de desactivacion
(=ra)o

Donde a es la actividad catalitica, definida como a =

Integrando esta ecuacién y suponiendo una cinética de reaccién de primer orden se obtiene

una expresiéon como la que sigue:
a=ay exp(—kg-t)

Por otro lado, si definimos la velocidad de reaccidn, para una cinética de primer orden, se

tiene que:

Integrando, se obtiene una expresién para la actividad catalitica, a, en funcién de la

conversion:

C In(1 —x
lnai):ln(l—xA):—k-T-a%a:%

La actividad catalitica inicial por analogia, se expresaria:

In(1 — xg)
a = -
0 -kt
Sustituyendo ambas expresiones de la actividad catalitica a tiempo t y a tiempo inicial en la

ecuacion de la actividad en funcién del tiempo, se obtiene la siguiente ecuacidn:

ln(l - xA)
=e

_~ A pkat
1n(1 — xO)

En esta ecuacion (x) es la conversion en funcidn del tiempo de reaccidn (t), funcion de dos

parametros: xo, la conversidn extrapolada a tiempo cero y kg, la constante de desactivacion.
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En la Tabla 5.7 se incluyen los valores de Xy, que proporcionan una idea de la actividad del
catalizador, y de k4, que cuantifican la desactivacion, para los catalizadores estudiados. Se puede
observar como el parametro ks es menor para el catalizador de platino, y mayor para el de
rutenio, de acuerdo con los resultados de la Figura 5.8. En cuanto a los valores de xo, seria de
esperar que con el catalizador de platino se alcanzase el maximo, pero es el rutenio el que
proporciona un valor mas alto. De todas formas, ya se apreciaba en la Figura 5.8 que la
conversion inicial para todas las fases activas era muy alta, con valores cercanos al 90% en la

mayoria de los casos, independientemente de la fuerte desactivacién sufrida a posteriori.

TABLA 5.7: Datos constante de desactivacidn de las distintas fases activas y conversion a tiempo cero

para la HDO del alcohol bencilico

Catalizadores kq (h) r? Xo (%)
Pd/Al,O; 0.035 0.72 78
Ru/Al,03 0.054 0.79 94
Rh/Al,O3 0.020 0.73 79
Pt/Al,05 0.007 0.22 86

A la vista de los resultados del ajuste, se puede concluir que en ningun caso el ajuste es
bueno, basandonos en los valores del coeficiente de regresién incluido en la Tabla 5.7. De todas
formas, los resultados concuerdan con los datos experimentales obtenidos de los estudios de
desactivacion, el platino es el catalizador mas prometedor, dada su mayor actividad durante la
reaccién de HDO, y su menor desactivacién. Asi, la menor constante de desactivacion es la del
platino, siendo como era de esperar ademas el peor ajuste, debido a que es el catalizador que

menos se desactiva y por tanto menos se ajusta a la cinética de desactivacion propuesta.

A la vista de la Figura 5.9 y de la Figura 5.10, se observa, que para catalizadores frescos (al
comienzo de la reaccion) el rendimiento (definido para cada compuesto como el producto de la
conversion de alcohol bencilico y la selectividad de cada producto de reaccidn) de tolueno es
igual en los cuatro catalizadores estudiados. Sin embargo, para catalizadores usados (al final de
la reaccion), aun siendo muy bajos los valores en todos los casos, el mayor rendimiento se
obtiene para el paladio, que es el catalizador que presenta una mayor desactivacidn durante la
reaccién. La formacion de tolueno es muy positiva, ya que se desoxigena, pero sin romper
enlaces carbono-carbono. El catalizador de platino produce mayor rendimiento a benceno que

los demas catalizadores, ya que es el que presenta una menor desactivacidn. La formacion de
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benceno también es favorable, aunque en menor medida que la de tolueno, en este caso se

desoxigena, pero se pierde un atomo de carbono.
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FIGURA 5.9: Rendimiento de los catalizadores de metales preciosos frescos con alcohol bencilico,
T=3252Cy P=5bar
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FIGURA 5.10: Rendimiento de los catalizadores de metales preciosos usados con alcohol bencilico
T=325°Cy P=5bar

Los cuatro catalizadores usados muestran una tendencia muy similar hacia la formacién de

benzaldehido, asi al comienzo de la reaccidn los rendimientos hacia este compuesto son bajos
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en todos los casos, situdndose en valores inferiores al 20% para todos. Se observa que la
selectividad hacia el benzaldehido es bastante estable con el transcurso del tiempo, no
superando valores del 15% con ninguno de los catalizadores usados, siendo el mayor
rendimiento recogido el del paladio. Que la reaccién sea menos selectiva hacia benzaldehido es
positivo, ya que lo que se pretende es desoxigenar, siendo el platino el catalizador que presenta

un menor rendimiento para 60 horas de reaccidn.

5.3.2. Caracterizacion de los catalizadores empleados

Tras el estudio de la influencia de la naturaleza metadlica del catalizador empleado en las
reacciones de hidrodesoxigenacion de alcohol bencilico en metiliciclohexano a 3259C, tiene gran
importancia establecer las posibles causas que provocan la desactivacion de los catalizadores
mediante su caracterizacidn. Las técnicas de caracterizacion empleadas han sido la fisisorcion
con nitrégeno, para la determinacion del drea superficial y el volumen de poros, la microscopia
electrénica de transmisidon (TEM), y la oxidacidn a temperatura programada conectada a un
espectrometro de masas (TPO-MS). Las primeras técnicas se han realizado tanto para los
catalizadores frescos, como para los usados, mientras que la caracterizacidon por TPO-MS, sélo

se ha aplicado a los catalizadores después de utilizados en la reaccion.

=  Determinaciéon del drea BET y del volumen de poros

Las isotermas correspondientes a los catalizadores frescos y usados en la reaccion de HDO
de alcohol bencilico, de paladio, rutenio, rodio y platino se pueden ver en la Figura 5.11, la Figura

5.12, la Figura 5.13, y la Figura 5.14.
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FIGURA 5.11: /sotermas de adsorcién del catalizador fresco y usado de Pd/Al;03 con alcohol bencilico
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FIGURA 5.12: Isotermas de adsorcion del catalizador fresco y usado de Ru/Al;03 con alcohol bencilico
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FIGURA 5.13: /sotermas de adsorcién del catalizador fresco y usado de Rh/Al20z con alcohol bencilico
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FIGURA 5.14: Isotermas de adsorcion del catalizador fresco y usado de Pt/Al:0z con alcohol bencilico
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Las isotermas obtenidas son de tipo IV segun la clasificacién de la IUPAC, es decir,
corresponden a sélidos mesosporosos. Se caracterizan por el bucle de histéresis, asociado a la
condensacidn capilar en mesoporos. Las isotermas correspondientes a los catalizadores de
rutenio y rodio son mads similares entre si, que con las isotermas de los catalizadores de platino
y paladio, sobre todo en la parte superior de la isoterma. Ademas las areas BET y el volumen de

poros son similares para los dos primeros catalizadores, como se observa en la Tabla 5.8.

Las areas BET de los catalizadores usados difieren del area BET del catalizador fresco. Para el
caso del catalizador de paladio soportado sobre aliumina, para el que se alcanzan conversiones
cercanas a cero, la superficie especifica del catalizador disminuye en una gran proporcion, con
un valor de 0.5 m?%/g, valor muy lejano del obtenido para el mismo catalizador fresco, para el

que se obtuvo un drea BET de 82 m?/g.

Las areas BET de los catalizadores usados de rutenio y rodio, también difieren del drea BET
de los catalizadores frescos. En el caso del rutenio, este pasa de un drea especifica de 106 m?/g
a 6 m?/g para el catalizador usado. Lo mismo ocurre con el rodio, que también reduce su
superficie especifica considerablemente, aunque en menor medida que en el caso del rutenio,

alcanzédndose en este caso un valor de 11 m?/g, cuando inicialmente tenia 107 m?%/g.

El platino soportado sobre alimina, que a la vista de los resultados de las curvas de
desactivacion es el catalizador mas favorable para la reaccidon de HDO de alcohol bencilico con
metilciclohexano, también reduce su area BET, pasado de 87 m?/g a 14 m?/g, siendo el

catalizador que menos reduce su area especifica.

TABLA 5.8: Area BET y volumen de poro de los catalizadores de reaccién HDO con alcohol bencilico en

metilciclohexano

Area BET Volumen de % Disminucion
Catalizadores Tipo

(m?/g) poro (cm3/g) area BET
Pd/Al,O3 Fresco 82 0.43 -
Ru/Al,Os Fresco 106 0.47 -
Rh/Al,O3 Fresco 107 0.47 -
Pt/Al,O3 Fresco 87 0.46 -
Pd/Al,O;  Alcohol bencilico 0.5 0.33 99.28
Ru/Al,Os  Alcohol bencilico 6 0.02 94.43
Rh/Al,0;  Alcohol bencilico 11 0.05 89.86
Pt/Al,O3  Alcohol bencilico 14 0.09 83.75
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En cuanto al volumen de poros, sucede lo mismo que con las superficies especificas, el
rutenio, que es el catalizador que peor se comporta en estas condiciones de reaccion, es el que
presenta un menor volumen de poros con 0.02 cm?/g, seguido del rodio con 0.05 cm3/g, y por
ultimo el platino, que al igual que pasaba con el drea BET reduce su volumen de poros de manera

considerable pero en menor medida que los otros dos catalizadores.

Sin embargo, para el catalizador de paladio soportado sobre alimina, el volumen de poros
no disminuye tanto, obteniéndose 0.43 cm?3/g para el catalizador fresco y 0.33 cm3/g para el

catalizador usado. Estos datos se encuentran recogidos en la Tabla 5.8.

Se calculd la fraccién de area BET que se redujo durante la reaccién para cada uno de los
catalizadores empleados, incluyéndose en la Tabla 5.8, se observa que el catalizador sobre el
que se produce un mayor pérdida de superficie es el paladio alimina, y el que conserva mas

superficie especifica es el platino alumina.

En la Figura 5.15 se ha representado la relacidn entre la conversion final y la conversion al
inicio de la reaccién, frente a la disminucién de superficie especifica (en tanto por ciento) de
cada uno de los catalizadores en la reaccién de HDO de alcohol bencilico. Como es de esperar el
catalizador que presenta una mayor relacién conversion final/inicial es el catalizador de platino,
gue a su vez es el que tiene una menor disminucién de su drea BET al final de la reaccion, tras
60 horas de operacidn. Como se puede observar, segun la Figura 5.15 el orden de peor a mejor

comportamiento de los cuatro catalizadores probados con alcohol bencilico seria; Pd<Ru<Rh<Pt.

0.6
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0.4
X o
3 0.3 1 ® Pd/AI203
0.2 . ® Pt/AI203 °
Rh/AI203
0.1 1 ® Ru/AI203
0 T T T
80 85 90 95 100

Disminucion area BET (%)

FIGURA 5.15: Grdfica de relacion de Xeo/Xo frente a disminucion de drea BET (%) del Pd, Pt, Rh y Ru
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Por tanto, los resultados concuerdan con los estudios de estabilidad realizados, el catalizador
que presenta una desactivacion mds fuerte y en menos horas, es el catalizador de paladio, que
a su vez, es que representa una mayor disminucion de su superficie especifica. Por el contrario,
el catalizador que presenta una menor disminucién de su area BET es el platino, que como ya se
ha mostrado, presentaba una cierta estabilidad con el tiempo, y fue el catalizador con el que se

obtuvieron mejores resultados para el alcohol bencilico en metilciclohexano.

=  Caracterizacion de los catalizadores mediante técnicas de oxidacion a temperatura

programada: TPO

Los catalizadores usados se analizaron mediante la técnica de oxidacién a temperatura
programada, TPO, monitorizando los perfiles de concentracion de CO; y O,. A partir de la
observacién de la sefial emitida de CO; por los distintos catalizadores, se pretende obtener
informacidn sobre las posibles causas de desactivacidn de los catalizadores estudiados durante

la reaccion de HDO con alcohol bencilico.

Para llevar a cabo el andlisis se establecié una rampa de temperaturas de 52C/min desde

502C hasta 9009C para los catalizadores de paladio, rutenio y rodio.

La Figura 5.16 permite realizar una comparacidon entre las emisiones de CO; recogidas

durante los analisis de los cuatro catalizadores usados con alcohol bencilico en metilciclohexano.

Para el paladio alimina la sefial del CO; presenta un Unico pico a una temperatura de 6932C,
este pico se atribuye a la combustion de los depésitos carbonosos (coque) formados sobre el

catalizador.

En el perfil de TPO para el catalizador de rutenio alimina, a medida que aumenta la
temperatura, la sefial de CO, también aumenta hasta alcanzar su mayor pico a 5952C, aunque

también hay otro pequefio pico a los 370°C.

El perfil de TPO del catalizador de rodio soportado sobre alimina tiene caracteristicas muy
similares al proporcionado por el catalizador de rutenio alimina: la sefial emitida por el CO,,
presenta dos picos de emisidn, que aparecen a temperaturas similares al catalizador anterior, el

primero se forma sobre los 4009C, y el segundo a los 600°C.

Los resultados obtenidos para el catalizador de platino alimina reflejan una emision de CO,
en dos picos, el primero se forma a los 3002C, y el segundo sobre los 5802C. En cuanto al platino,

la forma de la curva formada por la emisién de CO; es diferente, lo que puede estar relacionado
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con que la desactivaciéon del catalizador sea mas suave que para el rutenio o el rodio. Las sefiales
de didxido de carbono para los catalizadores usados de rutenio y rodio presentan una forma
muy similar, al igual que ocurria con los valores de las areas BET para ambos catalizadores. En
cuanto, al paladio, se observa que el drea de la curva es mucho mads grande, y se justifica por
tanto, la mayor desactivaciéon del catalizador por formacién de mas depdsitos carbonos sobre la

superficie del catalizador.
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FIGURA 5.16: Comparacion de la sefial de CO: para los catalizadores de Pd/Al:03, Ru/Al203 Rh/Al;03y

Pt/Al,Ozen las reacciones con alcohol bencilico

Al igual que se hizo con el drea BET, se ha representado la relacidn entre la conversion final
y la inicial de cada catalizador en la reaccién HDO de alcohol bencilico frente al valor del area
del pico de CO; obtenido. El area del pico de cada catalizador se ha integrado mediante el
programa OriginPro 8. Asi, en la Figura 5.17 se observa que el catalizador con menor area de
pico, y por tanto, el que presenta menos depdsitos carbonosos sobre su superficie, es el platino,
qgue también representa la mayor relacién conversidn final/inicial. Y al igual que sucedia con el
area superficial el catalizador que mas se desactiva, y por tanto tiene una relaciéon conversion

final/inicial menor es el de paladio, que a su vez presenta un area de pico mucho mayor.

Por ultimo, se ha representado el drea de pico de CO; frente a la disminucion de drea BET
del catalizador en la reaccién HDO del alcohol bencilico, como se puede ver la Figura 5.18. El
catalizador con mayor disminucién de superficie especifica y mayor drea de pico es el paladio,

confirmdndose de nuevo que es el catalizador que peor se comporta. Asi de peor a mejor se
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ordenaria como sigue: Pd<Ru<Rh<Pt, siendo el platino el catalizador para el que se han obtenido

mejores resultados.
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FIGURA 5.17: Grdfica de relacion de Xeo/Xo frente al drea del pico de CO: del Pd, Pt, Rh y Ru
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FIGURA 5.18: Representacion grdfica del drea del pico de CO: frente al drea BET del Pd, Pt, Rh 'y Ru

La informacidon mas relevante que se obtiene tras el estudio de TPO es que la pérdida de
superficie activa de los catalizadores es debida a la formacidn de depésitos carbonosos en todos
los casos. Ademas, en el caso concreto del catalizador de Pd, la naturaleza de los depédsitos

carbonosos parece ser distinta.
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=  Microscopia electronica de transmisién

Tanto los catalizadores frescos como los usados fueron caracterizados por microscopia
electrénica de transmisién (TEM), con el fin de obtener informacion de las cristalitas de metal

activo sobre el soporte, en este caso alumina.

Asi en la Figura 5.19 se muestran las fotografias de los cuatro catalizadores frescos tomadas

mediante TEM, y en la Figura 5.20 las fotografias de los mismos catalizadores desactivados tras

la reaccion de HDO.

FIGURA 5.19: Fotografias TEM de los catalizadores frescos soportados sobre alimina, a) Pd, b) Pt, Rh c)y
d) Ru

En las fotografias se puede diferenciar entre una estructura general filamentosa, y pequefias
cristalitas, que serian la fase activa del metal. Por ejemplo, en la Figura 5.20 A) y B), de paladio

y platino respectivamente, esto se aprecia con bastante claridad
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Por otro lado, en la Figura 5.20 también se puede observar la formacidon de depdsitos
carbonosos en los catalizadores desactivados. En la imagen D), correspondiente con el
catalizador de rutenio, es sobre la que mejor se diferencia este tipo de estructura, similar a una

huella digital, aunque la estructura tipo grafito se observa en las cuatro fotografias.

Se ha realizado mas fotografias que las incluidas en la Figura 5.19 y la Figura 5.20, para
conseguir imagenes del mayor numero de cristalitas posible para los cuatro catalizadores,
frescos y desactivados. Por ejemplo, en el caso del catalizador desactivado de platino se han
medido 159 particulas, gracias al gran nimero de fotografias realizadas. Esto ha permitido

calcular los histogramas de distribucion de tamafios de cristalita para los cuatro catalizadores

estudiados, tanto frescos como desactivados.

FIGURA 5.20: Fotografias TEM de los catalizadores usados en la reaccion de HDO con alcohol bencilico,
a) Pd, b) Pt, Rhc)y d) Ru

En la Figura 5.21, Figura 5.22, Figura 5.23 y Figura 5.24, se representa la frecuencia

normalizada, que se calcula como el cociente entre el nimero de cristalitas de fase activa con
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un didmetro caracteristico dentro del intervalo de didmetros considerado y el nimero total de
cristalitias medidas, expresado en tanto por ciento. Se puede observar sinterizacidon de las
cristalistas del metal para los cuatro catalizadores, siendo mucho mayor la sinterizacidn para los
catalizadores de paladio, rodio y rutenio. En el platino, aunque en menor medida también se

aprecia cierta sinterizacidon de la fase activa.

Por tanto, para los cuatro catalizadores ensayados se observo cierta sinterizacion durante la
reaccion de HDO. Los catalizadores con mayores niveles de sinterizacién han sido los que
provocaron una mayor pérdida de actividad catalitica durante los ensayos de estabilidad, siendo
mas notable la desactivacién en el caso del paladio. Los mejores resultados obtenidos para el

caso del platino, concuerdan con la menor sinterizacién observada.

Aunque se produce sinterizacidn de la fase activa para los cuatro catalizadores, se observé
una desactivaciéon muy fuerte para Pd, Ru, y Rh, entonces puede que la sinterizacién no sea la
principal causa de desactivacién del catalizador. Ademas la temperatura de reaccién ha sido de
3259C y aunque la sinterizacidon de la fase activa provoca desactivacion del catalizador a
temperatura altas, 3252C difiere bastante de las temperaturas de Tammann para los cuatro

catalizadores estudiados.

Asi, no parece que el cambio en la distribucién de tamafios tenga una tendencia clara sobre
la desactivacidn, a diferencia de lo que se observé con el coque, donde a mayor formacién de

depdsitos carbonosos, se produjo una mayor pérdida de actividad catalitica del catalizador.
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FIGURA 5.21: Histogramas de distribucion de didmetro de particula del catalizador de paladio fresco y

usado tras la reaccion de HDO con alcohol bencilico
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FIGURA 5.22: Histogramas de distribucion de diametro de particula del catalizador de platino fresco y
usado tras la reaccion de HDO con alcohol bencilico
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FIGURA 5.23: Histogramas de distribucion de diametro de particula del catalizador de platino fresco y

usado tras la reaccion de HDO con alcohol bencilico
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FIGURA 5.24: Histogramas de distribucion de diagmetro de particula del catalizador de rutenio fresco y

usado tras la reaccion de HDO con alcohol bencilico
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Una vez analizados los datos se puede concluir que:

e Los catalizadores de rodio y rutenio resultan ineficaces para la reaccién de HDO de
alcohol bencilico.

e El catalizador de platino, aunque sufre una ligera pérdida de actividad es el
catalizador mas prometedor bajo las condiciones de operacién observadas.

e Todos los catalizadores sufren una importante disminucidon de superficie activa,
debida a la formacidn de depdsitos carbonosos en todos los casos, pudiendo ser los
del paladio de naturaleza distinta a el resto de metales.

e El aumento de la distribucidon de tamafios de los catalizadores tras la reaccién de

HDO, no parece guardar relacién con la importante pérdida de actividad sufrida.

5.3.3. Influencia del soporte del catalizador

Muchas veces, no sdlo la fase activa juega un papel importante en la desactivacién de los
catalizadores, sino que también la naturaleza del soporte tiene una influencia notable sobre la
estabilidad del catalizador durante la reaccion. Por ello, se ha decido realizar un estudio
comparativo de dos soportes, el soporte empleado en el apartado anterior, alimina, y carbdén
activo. Se ha propuesto como fase activa para este estudio el paladio, debido a que era el metal
precioso que provocaba una desactivacion mas fuerte, y en menos horas. Se pretende
comprobar si un cambio en el soporte mejora sustancialmente la vida util de catalizador en las
reacciones de hidrodesoxigenacién de alcohol bencilico con metilciclohexano en las condiciones
mas desfavorables. El carbén activo, dado su caracter menos acido que la alimina, podria

disminuir la formacion de coque sobre el catalizador y disminuir su desactivacion.

Estos estudios se han realizado a una presidn constante de 5 bar durante todos los
experimentos. Para llevar a cabo los experimentos se ha alimentado al reactor una disolucién 1
mol/L de alcohol bencilico en metilciclohexano, con un caudal de operacién en todos los casos
de 0.5 mL/min. El flujo de hidrégeno introducido ha sido de 22.5 veces superior a la cantidad
estequiométrica necesaria, con el fin de evitar que la concentraciéon de hidrégeno disminuya
apreciablemente durante la reaccién. Ademas, altas relaciones H,/compuesto organico son
favorables para minimizar la desactivacion por formacién de coque. La temperatura ha sido
3259C y la masa de catalizador empleada 0.25 g, introduciendo ademas en el reactor como

inerte 0.25 g de vidrio. Para permitir la posterior separacion, el tamafio de particulas del
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catalizador ha estado comprendido entre 100 y 250 um vy el del inerte entre 250 y 355 um. La
duracidn de los ensayos de desactivacion ha sido de unas 60 horas. La hidrodesoxigenacion del
alcohol bencilico, como ya se ha comentado en el apartado 5.3.1, da como productos de

reaccion, tolueno (T), benceno (B) y benzaldehido (BZ).

Las curvas de desactivacion para el catalizador de paladio soportado sobre alimina se
recogen en la Figura 5.4 del apartado 5.3.1, que como ya se habia comentado presenta una

desactivacién muy fuerte.
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FIGURA 5.25: Curvas de conversion de alcohol bencilico con Pd/C a T=3252C y selectividad hacia los

productos de reaccion con el tiempo (T = tolueno, BZ = benzaldehido, B = benceno)
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En la Figura 5.25 se representan las curvas de desactivacién y selectividad del catalizador de
paladio soportado sobre carbén activo. Se observa una desactivacion muy pronunciada. La
selectividad hacia benzaldehido al comienzo de la reaccién es practicamente nula, y con el
transcurso del tiempo aumenta de forma considerable hasta alcanzar valores cercanos al 40%.
La selectividad a benceno aumenta suavemente durante las primeras 10 horas de reaccién, para
luego descender ligeramente y situarse estable en valores proximos al 40%. El tolueno comienza
con valores altos, para luego alcanzar una cierta estabilidad a las 10 horas de reaccién con

valores menores del 30%.

En la Figura 5.26, en la que se representan las curvas de desactivacidn para ambos soportes
en las mismas condiciones de operacién, se observa que para 50 horas de reaccidn, en el caso
del soporte de carbdn activo la conversidn es de aproximadamente el 30%, mientras que para
las mismas horas de reaccién en el caso de la alimina la conversidn seria practicamente nula.
Por tanto, aiin no mejorando la estabilidad, el soporte de carbén activo tiene una pérdida de
actividad mds suave que el soporte de aliumina con el catalizador de paladio. De todas formas,
con ninguno de los dos soportes con el paladio es posible llevar a cabo un estudio cinético, ya

gue no se aprecia estabilidad del catalizador con el tiempo.

El catalizador de platino con el soporte de aliumina, sigue comportandose de manera mucho

mas estable que cualquiera de los dos catalizadores de paladio.
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FIGURA 5.26: Curvas de desactivacion de alcohol bencilico con Pd/Al.Oz y Pd/C a T=325°C
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A la vista de la Figura 5.27, se observa que para ambos catalizadores el rendimiento hacia la
formacién de tolueno con el transcurso de la reaccidn es muy parecido. El benceno, sin embargo,
presenta un mayor rendimiento para el catalizador de paladio carbén activo, lo cual desde el
punto de vista de la HDO seria favorable, ya que se obtiene un compuesto libre de oxigeno. Con
el benzaldehido pasa lo contrario, al comienzo de la reaccién el rendimiento es mayor con el
catalizador de paladio soportado sobre alimina, pero segln transcurre el tiempo al final el

rendimiento seria mayor para el catalizador de paladio soportado sobre carbdn activo.
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FIGURA 5.27: Rendimiento del catalizador de Pd/Al;Oz y Pd/C fresco y usado

5.3.4. Caracterizacion de los catalizadores empleados

Las técnicas de caracterizacién empleadas han sido la fisisorcién con nitrégeno, para la
determinacién del area superficial y el volumen de poros, y la oxidacién a temperatura
programada conectada a un espectrémetro de masas (TPO-MS). La primera técnica se ha
realizado tanto para los catalizadores frescos, como para los usados, mientras que la

caracterizacién por TPO-MS, sélo se ha aplicado a los catalizadores utilizados en la reaccidn.

=  Determinacién del drea BET y del volumen de poros

Las isotermas correspondientes al catalizador fresco y usado con alcohol bencilico de paladio
soportado sobre alumina ya se han mostrado en la Figura 5.11. Las isotermas del catalizador de
paladio soportado sobre carbén activo fresco y usado en la reaccion de HDO con alcohol

bencicilo se muestran en la Figura 5.28.
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La isoterma para el catalizador de paladio soportado sobre carbdn activo, segun la
clasificacion de la IUPAC, corresponde con una isoterma de tipo |, que es la caracteristica de los
solidos microporosos. Las areas BET de los catalizadores usados difieren del area BET de los
catalizadores frescos. Para el catalizador de paladio soportado sobre carbdn activo usado, la
superficie especifica del catalizador usado es 326 m?/g, mucho menor que la del catalizador
fresco (1396 m?/g). Esta disminucidn es menor que la del catalizador soportado sobre alimina,
que usado proporciona una conversién cercana a cero con una superficie especifica de 0.5 m?/g,

valor mucho menor que el obtenido para el catalizador fresco (82 m?/g).
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FIGURA 5.28: /sotermas de adsorcion del catalizador de Pd/C fresco y usado con alcohol bencilico

TABLA 5.9: Area BET y volumen de poro de catalizadores de paladio en HDO con alcohol bencilico

Area BET Disminucién drea BET Volumen de poro

Catalizadores Tipo
(m*/g) (m*/g) (em®/g)
Pd/Al,O3 Fresco 82 - 0.43
Pd/C Fresco 1396 - 0.45
Pd/AlL,O3 Alcohol bencilico 0.5 99.39 0.33
Pd/C Alcohol bencilico 326 76.65 0.04

En cuanto al volumen de poros, sucede al contrario que en el area BET, se reduce mucho mas
para el catalizador de paladio soportado sobre carbdn activo, pasando de 0.45 cm3/g del
catalizador fresco a 0.04 cm?3/g para el catalizador usado. Esto se puede explicar dado el cardcter

microporos del catalizador, ya que el coque formado produce el taponamiento de los
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microporos. Sin embargo, para el soporte de alimina, por ser un sélido mesoporoso, el volumen
de poros no disminuye tanto, obteniéndose 0.43 cm?3/g para el catalizador fresco y 0.33 cm3/g

para el catalizador usado. En la Tabla 5.9 se recogen los datos comentados anteriormente.

= Caracterizacién de los catalizadores mediante técnicas de oxidacidn a temperatura

programada: TPO

Los experimentos de TPO se realizaron para los catalizadores usados durante la reaccién, y
se monitorizaron los perfiles de concentracién de CO, CO, y O,. Para llevar a cabo los
experimentos, se ha programado una rampa de temperatura de 52C/min desde los 502C hasta

los 9009C.

En la Figura 5.16 y Figura 5.29 se observan los resultados para la emision de CO,. Estos
resultados permiten establecer algunas conclusiones acerca de la naturaleza de los depésitos
formados sobre la superficie del catalizador. En los dos casos se observa CO; como producto de

la oxidacidn, lo que indica la naturaleza carbonosa de los depésitos.

El perfil de TPO obtenido para el catalizador de paladio soportado sobre carbén activo refleja
dos picos de emisidn de la sefial de CO; a unas temperaturas de 6332C y 7759C. Al igual que en
el Perfil de TPO para el catalizador de paladio alimina, a la vez que la sefial de didxido de carbono
aumenta se produce una disminucion de la sefial de oxigeno registrada. En este caso, se observa
también un pico de emisién de la seial de CO, a 712°C. Esto parece indicar que la naturaleza de

los depdsitos carbonos es diferente para los dos catalizadores estudiados.
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FIGURA 5.29: Perfiles TPO para el catalizador de Pd/C usado, HDO alcohol bencilico
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En este caso, también fue realizado un analisis de TPO del catalizador de paladio carbén

activo fresco (Figura 5.30), para determinar las temperaturas de combustién del soporte. En

dicho andlisis no se observé combustién del soporte por debajo de 8002C, con lo que la seial

obtenida para el catalizador usado corresponde a la combustién de depdsitos carbonosos.
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FIGURA 5.31: Comparacion de la sefial de CO: para el catalizador de Pd/Al20z y Pd/C usados
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Si se realiza una representacion de la sefial de CO, emitida por los dos catalizadores usados
tras la reaccidn de hidrodesoxigenacién con alcohol bencilico, Figura 5.31, se observa que los
picos de emisidn obtenidos presentan caracteristicas muy similares, observandose que la sefial
de diéxido de carbono comienza a emitirse practicamente a la misma temperatura en los dos

Casos.

Los resultados de la caracterizacion textural y por TPO permiten establecer una distinta causa
de desactivacidon del catalizador, para el soporte de alimina el drea especifica disminuye mas,
lo que provoca una gran caida de la conversién y pérdida de actividad del mismo. El catalizador
de paladio soportado sobre carbdn activo, tiene una pérdida de actividad mucho mads suave con
el tiempo como se observén en la Figura 5.26. Este dato, puede indicar que la causa de
desactivacién del catalizador de paladio carbén activo, puediera ser el envenenamiento por
agua u otra sustancia, ya que la desactivacién por formacién de depdsitos carbonosos de coque
deberia haber disminuido de manera brusca su superficie especifica. Sin embargo, tras los
estudios de TPO, se observd que la causa de desactivacidon para ambos catalizadores fue el

ensuciamiento por coque.

Se puede concluir por tanto, que:

e Emplear carbdn activo como soporte, en lugar de alimina, disminuye la velocidad
de desactivacién del paladio, aunque no la disminuye apreciablemente.

e El paladio, soportado en alimina o carbdn activo, no es adecuado para catalizar la
HDO del alcohol bencilico con metilciclohexano, dado que sufre fuerte

desactivacion.

5.3.5. Influencia de la masa de catalizador del catalizador de platino soportado

sobre alimina

Se ha decido estudiar la influencia de la masa de catalizador empleada en la reaccién de
hidrodesoxigenacién de alcohol bencilico en metilciclohexano. Los resultados indicados en el
apartado 5.3.1 sobre la desactivacién del catalizador de platino alimina en la HDO de alcohol
bencilico en metilciclohexano, indican que podia haberse utilizado una masa de catalizador
demasiado alta en los experimentos, lo que provocaria conversiones demasiado altas que

podrian enmascarar la desactivacion del catalizador.
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Asi, se decidi6 realizar el estudio de la misma reaccion pero empleando la mitad de la masa
de catalizador empleada anteriormente, es decir, 0.125 g de catalizador, e introduciendo como
inerte 0.125g en lugar de los 0.25 g introducidos en el caso anterior. Para facilitar la posterior
separacion, el tamano de particulas del catalizador serd el mismo, comprendido entre 100 y 250
pumy el del inerte entre 250y 355 um. La temperatura de trabajo ha sido en ambos experimentos

de 3259C, y la presidn de 5 bar durante todo el desarrollo del mismo.

100
%0 . W Pt/AI203 - 0,125g
4 .
m [
= [ Bl | m
8 " -
5 607 "
g m "t w
z 40 A [ |
]
o
20
0 T T T T T
0 10 20 30 40 50 60
Tiempo (h)
100
i B AT mBZ
80 A
S
E 60 A
I% 20 A, A , A‘
7 AA A
% ® o A, A, A AAAA‘AA AAA‘ °.
n 0000 A . * o 0% ®
20 - “ L) ““~Q o mp
0 T T T T T
0 10 20 30 40 50 60

Tiempo (h)

FIGURA 5.32 : Curvas de conversién de alcohol bencilico con Pt/Al,03 a T=3252C, Mcat=0.125g y
selectividad hacia los productos de reaccion con el tiempo (T = tolueno, BZ = benzaldehido, B =

benceno)
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Los experimentos se han realizado alimentando al reactor una disoluciéon 1 mol/L de alcohol
bencilico en metiliciclohexano, con un caudal de operacién en todos los casos de 0.5 mL/min. El
flujo de hidrégeno introducido ha sido de 22.5 veces superior a la cantidad estequiométrica
necesaria, con el fin de evitar que el hidrégeno pueda ser el reactivo controlante. La duracién
de los ensayos de desactivacién ha sido de 60 horas. Los productos obtenidos han sido los
mismos que los indicados en los anteriores apartados, tolueno (T), benceno (B) y benzaldehido

(BZ). Los resultados se muestran en la Figura 5.32.

Al disminuir la masa de catalizador, las conversiones obtenidas son inferiores, y se puede
observar que hay desactivacién para tiempos cortos, confirmandose que la alta carga de
catalizador puede enmacascar la desactivacion en este caso. La conversidon desciende
gradualmente con el tiempo, de modo menos marcado al principio que al final. La primera zona
de estabilizacién (entre 4 y 22 horas, aproximadamente) va permitir realizar el estudio cinético

de la reaccién en un apartado posterior.

En cuanto a la selectividad hacia los productos de reaccidn, tanto para masa de catalizador
0.25 g (Figura 5.7), como para 0.125 g (Figura 5.32), el comportamiento es muy similar,
observandose un mayor selectividad hacia la formacién de tolueno, y benceno, y en menor
medida de benzaldehido, aunque con el avance de la reaccidn, ésta se va haciendo mas selectiva

hacia el benzaldehido en ambos casos.
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FIGURA 5.33: Comparacion de las curvas de desactivacion de platino alumina con diferente masa de

catalizador
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La Figura 5.33 compara las curvas de desactivacion del catalizador de platino alimina con las
dos masas estudiadas. La forma de ambas curvas es muy similar, en ambas, se pueden observar
dos mesetas estables, donde la conversidon permanece aproximadamente constante, la primera

entre las 4 y las 22 horas y la segunda de las 37 horas al final del experimento.

5.3.6. Modelizacion cinética de la HDO de alcohol bencilico con catalizadores de

platino soportados sobre alimina

Una vez establecido el catalizador mas adecuado y estudiada su estabilidad, el paso siguiente
es el desarrollo de un modelo cinético, con el que se podria tanto dimensionar el reactor como

afinar las condiciones de operacidn, y obtener informacion sobre el mecanismo de reaccién.

A la vista de los experimentos de desactivacién con catalizadores de paladio, rutenio, rodio
y platino soportados sobre alimina, y que un cambio en el soporte no mejord la estabilidad del
catalizador en el medio de reaccién, se decidid realizar el estudio cinético Unicamente con el
catalizador de platino soportado sobre aliumina, ya que las curvas de desactivacién de los
catalizadores de paladio, rutenio y rodio mostraron una rapida pérdida de la actividad, traducida

en una gran caida de la conversion del alcohol bencilico durante el transcurso de la reaccion.

Se realizara por tanto, un estudio cinético con el catalizador de platino alumina, utilizando

como reactivo alcohol bencilico, y metilciclohexano como disolvente.
Para la obtencidn de datos cinéticos, existen dos aproximaciones distintas:

v' Aproximacién no isotérmica: En este caso se realizan experimentos variando la
temperatura de reaccién y el tiempo espacial, obteniéndose constantes cinéticas y
energias de activacion. Este tipo de aproximacion es tedricamente mas atractiva, ya
que proporciona mas informacion, sin embargo su ajuste estadistico es mucho mas
complejo.

v" Aproximacion isotérmica: Las concentraciones de los distintos reactivos se ajustan
frente al tiempo espacial, operando a temperatura constante. Aunque en este tipo
de aproximacion se pierde informacion sobre la influencia de la temperatura, los
ajustes son mas faciles y las posibilidades de que las constantes de ajuste obtenidas
tengan sentido fisico son mayores, permitiendo utilizar modelos cinéticos mas

complejos.
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El reactor empleado, como ya se ha comentado, es un reactor continuo de lecho fijo, en el
que el flujo de los reactivos se acerca a la hipétesis de flujo de pistdn. El balance de materia

aplicado a un elemento diferencial, con un peso de catalizador dMc.t, puede expresarse:

(entrada) = (salida) + (desaparecido por reaccion)

Fplm,,, = Falmgp+ameg, + (1) md@Meqr

Teniendo en cuenta la relacidn entre Fa y Xa, la ecuacién se transforma en:

Mcat
Faodxy = (=1 ydMcqr = oot
A0
De donde la velocidad de la reaccién queda como:
dﬁ:(_r) _)T:Mcat
dt AM Fuo

Siendo Fao el flujo molar de alcohol bencilico en la alimentacién, y 7 el tiempo espacial. Esta

expresion permite la determinacion de la velocidad de reaccién mediante la diferenciacion de
las curvas experimentales conversién frente a tiempo espacial. Si, como en este caso, la

densidad se puede considerar constante,

dCA M cat

—=(-ry =7 =
dr’ (=M Vo

En esta expresion, el tiempo espacial prima 7', es funcidon de la masa del catalizador y del
flujo volumétrico total inicial, dato que se debe tener en cuenta a la hora de realizar los

posteriores calculos.

El mecanismo de reaccién de la hidrodesoxigenacion catalitica del alcohol bencilico en
metilciclohexano, podria ser el que se muestra en la Figura 5.34, propuesto por Vannice y
Poondi, (1994). La reaccidn se supone reversible entre el benzaldehido y el alcohol bencilico, al
igual que en el mecanismo propuesto por Vannice y Poondi, ya que al analizar los productos de
reaccion en la hidrodesoxigenacion de benzaldehido, que se estudia posteriormente, se han

obtenido como productos alcohol bencilico, tolueno y benceno.
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La formacién de benceno se podria obtener por dos vias, la primera, a partir del
benzaldehido por demetilacién del grupo carbonilo junto con la formacién de CO ademas de
benceno. (Keane, 1997)(Vannice y Poondi 1997)(Li y cols., 2014). La segunda via de formacion
seria la hidrogenacién del tolueno formado por transmetilacion para obtener benceno, aunque
esta via no ha sido propuesta en la bibliografia revisada, y se ha descartado, ya que tampoco

parece congruente con los datos experimentales obtenidos en nuestro caso.

El tolueno, fue propuesto por Prochdzkova y cols., en la reaccién de hidrogenacion del
benzaldehido por dos vias de obtencién distintas, por directa hidrogendlisis del enlace C=0 asi
como por hidrogenacidn seguida de division hidrogenolitica. (Haffad y cols., 1997)(Prochazkova
y cols., 2007) En nuestro caso, parece que bajo estas condiciones de operacién, la formacién de
tolueno se produce por hidrogenacion del alcohol, lo que concuerda también con el mecanismo
propuesto por Vannice y cols. (Vannice y Poondi, 1997). Prochazkovd empled ademas un
disolvente polar, etanol, que favorecidon la formacién de etil bencil éter y dietil acetal
benzaldehido, no observados en nuestro caso debido al uso de un disolvente no polar,

metilciclohexano. (Prochazkova y cols., 2007)
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o) 1 OH K,
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FIGURA 5.34: Mecanismo de reaccion del alcohol bencilico en MCH (Vannice y Poondi, 1997)

Como se observa en el mecanismo de reaccidén propuesto por Vannice y Poondi, mecanismo
al que se va ajustar nuestra reaccion, hay pasos que requieren hidrégeno y otros no, como la

formacién de benceno por descomposicion del benzaldehido.

Las ecuaciones cinéticas de la velocidad reaccién, suponiendo cinética de primer orden en

todos los casos para cada uno de los productos mayoritarios que intervienen en el mecanismo
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arriba planteado, se muestran a continuacién, siendo A benzaldehido, B alcohol bencilico, C
tolueno y D benceno. Se trabaja en ausencia de fenémenos difusionales, tanto interiores como
exteriores a las particulas del catalizador, por lo que los pardmetros cinéticos calculados seran
intrinsecos y no aparentes, es decir, debidos exclusivamente a la cinética quimica, como ha

guedado demostrado en el apartado 5.2. del presente capitulo.

dc,
ﬁ = _k1CA - k4_CA + kZCB
dCy
dr’ =k1Cy — k3Cp — k;Cp
dC,
dCp
qr ~ Kata

Los estudios cinéticos realizados se han realizado en forma isotérmica a 325 2C y a una
presidn constante de 5 bar durante todos los experimentos. Se ha empleado una muestra nueva
de catalizador fresco de platino alimina para comenzar el experimento cinético. En este caso se
ha alimentado al reactor una disolucion 1 mol/L del reactivo objeto de estudio en
metilciclohexano. La masa de catalizador empleada ha sido de 0.125g, que en experimentos

previos se encontro que era adecuada.

En estos estudios se establecen flujos de hidrégeno y de disolucidon que denominamos de
referencia, concretamente el que se empled en los estudios de desactivacidn del catalizador:
caudal de referencia para el liqguido 0.5 mL/min y flujo de hidrégeno 22.5 veces superior a la

cantidad estequiométrica.

Se deja transcurrir la reaccion a los caudales de referencia el tiempo necesario para llevar a
la meseta donde se habia comprobado que el catalizador se mantenia estable con el tiempo en
los estudios de desactivacidn. En este caso concreto, se ha dejado 8 horas. Una vez se alcanza
esta meseta, se varian los flujos de hidrégeno y de la disolucién de entrada del liquido, de
manera que la proporcion reactivo-hidrogeno permanezca constante. Los flujos se varian de

forma aleatoria, con el fin de evitar posibles fendmenos de histéresis. El caudal de referencia se
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repitié peridédicamente para corroborar que la actividad del catalizador permanecia estable con

el tiempo.

En la Tabla 5.10, se recogen los flujos empleados tanto de la disolucién liquida como de

hidrégeno en el estudio cinético.

TABLA 5.10: Condiciones de operacion en el estudio cinético del alcohol bencilico en MCH

7' (8cat MiN/| totalesentrada)  Flujo de alcohol bencilico en MCH (ml/min) Flujo de H; (I/min)

0.11 3 2.07
0.14 2.5 1.68
0.17 2 1.34
0.23 1.5 1.01
0.34 1 0.67
0.45 0.75 0.50
0.68 0.5 0.34
1.35 0.25 0.17

Asi, para cada par de condiciones, segln se recogen en la Tabla 5.10, se toman muestras
cada media, o una hora, repitiendo siempre cada dos variaciones de los flujos un experimento a
los caudales de referencia, para comprobar que la actividad del catalizador permanece
constante con el tiempo durante el estudio cinético. En la Figura 5.35, se muestran los datos
experimentales de las concentraciones de los distintos productos que intervienen en la reaccion

frente al tiempo espacial.

Los datos resultantes de los experimentos cinéticos realizados se deben ajustarse a las
ecuaciones diferenciales ordinarias descritas y que se ajustan al modelo de reaccién propuesto,
y a través de las mismas se determinaran las constantes cinéticas de la reaccidn. Por ello, en el
ajuste de los datos cinéticos obtenidos juega un papel importante tanto el algoritmo de ajuste
seguido, como el método usado por el programa para la integracion numérica de las ecuaciones
diferenciales. Ademas de la complejidad de las ecuaciones cinéticas con las que se trabaja,
también se suma el hecho de que en los experimentos las concentraciones iniciales varian con
el tiempo espacial, se precisa por tanto de un método de integracion numérica que transforme
el sistema de ecuaciones diferenciales en un sistema de ecuaciones algebraicas, al que se le

podra aplicar los algoritmos de ajuste descritos a continuacion.
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Desde hace afos debido al avance de las técnicas computacionales, métodos tradicionales
de integracién numérica, como los de Runge-Kutta y Euler, han ido sustituyéndose por otros mas
sofisticados y precisos, como el EPISODE. El EPISODE, es un paquete implementado en el
programa comercial Scientist, que permite realizar la integracién numérica de las ecuaciones
diferenciales, solucionando el problema que supone trabajar con variables dependientes
(concentraciones) cuyas derivadas respecto de las variables independientes (tiempo espacial)

son muy diferentes entre si (fendmeno conocido como rigidez).

La bondad y convergencia de los ajustes dependen mucho de los valores que se dan a los
pardmetros iniciales. El método de minimos cuadrados se ha empleado para minimizar el error
de cdlculo en las concentraciones al estimar estos parametros. El programa utiliza el algoritmo
de minimizacidon de Powell, que se considera como el mas adecuado en sistemas no lineales,
como es el caso. El calculo de los parametros a partir de los resultados experimentales se lleva

a cabo mediante el programa SCIENTIST 2.0. como se explica en el apéndice 9.1.

La bondad del ajuste realizado se muestra en la Figura 5.35, donde se representan las
variables obtenidas de manera experimental, y las variables calculadas mediante el método de

minimos cuadrados proporcionadas por el modelo.

En este caso, en la Figura 5.35 se observa para el benceno (D) que el ajuste es bueno para
valores bajos del tiempo espacial, sin embargo a medida que este aumenta la discrepancia es
mayor entre los datos obtenidos experimentalmente y los proporcionados por el modelo

planteado, aunque la tendencia de ambos es similar.

En cuanto a los resultados del ajuste para el benzaldehido (A), los resultados obtenidos no
se ajustaron de manera 6ptima debido probablemente a las bajas selectividades obtenidas para
este compuesto, por ello no ha sido incluido en la gréfica. El tolueno (T), se observa que las
concentraciones predichas por el modelo planteado son superiores a los datos obtenidos de
manera experimental. Sin embargo, la forma de las curvas presenta el mismo comportamiento,

mostrando la misma tendencia entre los datos experimentales y los calculados por el programa.

El alcohol bencilico (B), es el compuesto para el que se consigue un mejor ajuste entre los

datos propuestos por el modelo, y los determinados en el laboratorio.

El modelo propuesto, ha permitido obtener unos valores orientativos de las constantes

cinéticas del mecanismo de reaccidon planteado, y se recogen en la Tabla 5.11.
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FIGURA 5.35: Comparacion grdfica de los resultados reales y los obtenidos por el modelo propuesto para

el alcohol bencilico en MICH (B=alcohol bencilico, C=tolueno, D=benceno)

TABLA 5.11: Valores de las constantes cinéticas para la HDO del alcohol bencilico en MCH,R?=0.9688

Valor calculado
Constantes cinéticas

(L/gmin)
K1 2.60
K2 1.36
K3 0.73
K4 2.30

133



Capitulo 5

En la Figura 5.36, se representan las concentraciones del alcohol bencilico obtenidas

experimentalmente frente a las concentraciones ajustadas por el modelo mediante el programa

Scientist 2.0.
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FIGURA 5.36: Dispersion de los datos de la concentracion experimental y calculada por el modelo
propuesto del alcohol bencilico en MCH

5.4. HDO DE ACETOFENONA CON CATALIZADORES DE METALES PRECIOSOS

SOPORTADOS

Una vez estudiado como compuesto modelo presente en el aceite de pirdlisis de biomasa el
alcohol bencilico en la reacciones de HDO con distintos catalizadores de metal precioso
soportado, se propone el estudio de un segundo compuesto modelo. En este caso se ha
seleccionado una cetona, la acetofenona, y se ha utilizado los mismos catalizadores de metal

precioso soportado sobre alimina que en el capitulo anterior.

5.4.1. Estudios de estabilidad de acetofenona con metales preciosos soportados

A continuacion se estudia la estabilidad de los catalizadores de paladio, rutenio, rodio y
platino, todos soportados sobre alimina. Estos estudios de estabilidad permitiran establecer la
idoniedad o no del catalizador comercial empleado en el medio de reaccién, en funcion de la

evolucidn de la estabilidad de la actividad con el tiempo
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Los experimentos se llevaron a cabo al igual que en el caso de la HDO del alcohol bencilico
en un reactor continuo a una presion constante de 5 bar y una temperatura de 3252C durante
todos los experimentos. Se ha alimentado al reactor una disolucién 1 mol/L de acetofenona en
n-heptano, con un caudal de operacion en todos los casos de 0.5 mL/min. El flujo de hidrégeno
introducido ha sido de 22.5 veces superior a la cantidad estequiométrica necesaria, con el fin de
evitar que la concentraciéon de hidrégeno disminuya apreciablemente durante la reaccidn.
Ademas, altas relaciones H,/compuesto organico son favorables para minimizar la desactivacion

por formacidn de coque.

La masa de catalizador empleada en los ensayos ha sido de 0.25 g, introduciendo ademas en
el reactor como inerte 0.25 g de vidrio. Para facilitar la posterior separacion, el tamafo de
particulas del catalizador ha estado comprendido entre 100 y 250 um y el del inerte entre 250y

355 um. La duracidn de los ensayos de desactivacion ha sido de 60 horas aproximadamente.

En la hidrodesoxigenacidn del acetofenona (A) se observaron distintos productos de reaccién
en funcion del tipo de catalizador empleado, los principales fueron etilbenceno (EB) y estireno
(E), aunque también se encontraron tolueno (T) y benceno (B) aunque en menor medida. El
producto principal en todos los casos ha sido el etilbenceno (EB), producto deseado como
biocombustible, ya que consume poco hidrégeno durante la HDO y ademas presenta un alto

indice de octano (124) (Jiang, Blichel et al. 2012).

= (Catalizador de Pd/Al,O3

El primer catalizador estudiado ha sido el de paladio soportado sobre alimina, cuya curva de
desactivacion, representada en la Figura 5.37, refleja una pérdida de la actividad practicamente
total en muy pocas horas de reaccion. Asi, ya en las primeras 10 horas de reaccién se alcanzan
valores de conversion muy préximos al 0%. Al comienzo del experimento las conversiones
obtenidas también son muy bajas, siendo la mas alta de algo menos del 35%. Aunque en la
grafica parece que la conversidn es bastantes estable con el tiempo, en valores alrededor al 10%,

este comportamiento no es adecuado para realizar un estudio cinético.

La reaccién de HDO tuvo una duracién de 60 horas, para que el envejecimiento fuera el
mismo en todos los ensayos. Sin embargo, debido a la fuerte desactivacion sufrida por este

catalizador, Unicamente se representan las primeras 20 horas de experimento.

En la Figura 5.37, en la que se representa la selectividad hacia los productos de reaccién

frente al tiempo de reaccién, Unicamente se observan como productos el etilbenceno y el
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estireno. Se observa que la reaccidon es mas selectiva hacia la formacidn de etilbenceno, siendo

el estireno el producto intermedio de la reaccién de HDO de la acetofenona.
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FIGURA 5.37: Curvas de conversion de acetofenona con Pd/Al;03 a T=3259 y 5 bar y selectividad hacia

los productos de reaccion con el tiempo (EB = etilbenceno, E = estireno)

= Catalizador de Ru/Al,Os

El catalizador de rutenio presenta una desactivacién clara en muy pocas horas de reaccion,
al igual que sucedié con el catalizador de paladio. En la Figura 5.38 se ve que la conversion

desciende rapidamente en las primeras 10 horas de reaccion, permaneciendo estable hasta el

136



Seleccidn de la fase activa en las reacciones de hidrodesoxigenacion catalitica

final de la reaccidn en valores inferiores al 10%. Este comportamiento no permite realizar

estudios cinéticos, ya que la conversién practicamente nula.
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FIGURA 5.38: Curvas de conversion de acetofenona con Ru/Al.Oz a T=325% y 5 bar y selectividad hacia

los productos de reaccién con el tiempo (B = benceno, EB = etilbenceno, E = estireno, T = tolueno)

En cuanto a los productos de reaccidon con el rutenio, ademas de etilbenceno y estireno, se
observaron benceno y tolueno. Del mismo modo, que en el caso del paladio, aunque la duracién
del experimento fue de 60 horas para que en todos los casos el envejecimiento del catalizador
fuese el mismo, Unicamente se representan las primeras 30 horas de experimento. El producto

principal de la reaccién es etilbenceno, y el benceno y tolueno son productos minioritarios. La
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selectividad hacia el etilbenceo alcanza valores cercanos al 60%, mientras que el estireno no

supera el 20%.

= (Catalizador de Rh/Al,Os

100

80

60 -

40

Conversion (%)

20 H

O T T T T
0 5 10 15 20 25 30
Tiempo (h)

100
®B AEB WmE XT
80 - A

60 -

A
40 - A A,

Selectividad (%)
>

O T T T T X x
0 5 10 15 20 25 30
Tiempo (h)

FIGURA 5.39: Curvas de conversion de acetofenona con Rh/Al203 a T=325%% y 5 bar y selectividad hacia

los productos de reaccion con el tiempo (B = benceno, EB = etilbenceno, E = estireno, T = tolueno)

La curva de desactivacién del catalizador de rodio representada en la Figura 5.39 presenta,
al igual que los anteriores catalizadores, desactivacidon pronunciada en pocas horas de reaccion.

En este caso se observa es una conversion inicial mas elevada, 50%, y que la desactivacion es un
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poco mds suave, aunque para 20 horas de reaccidén la actividad del catalizador es practicamente

nula. La duracién total del ensayo también fue de 60 horas.

En la Figura 5.39 las selectividades de los productos formados con el rodio han sido
etilbenceno, producto mayoritario, para el que se ve un ligero descenso en su selectividad
durante las primeras 15 horas de reaccién del 50 al 40 %, y como productos minoritarios
benceno, estireno y tolueno. Se puede ver que al disminuir la formacion de etilbenceno aumenta

la de estireno, producto intermedio de formacidn entre la acetofenona y el mismo.
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FIGURA 5.40: Curvas de conversion de acetofenona con Pt/Al:03 a T=325% y 5 bar y selectividad hacia

los productos de reaccion con el tiempo (B = benceno, EB = etilbenceno, E = estireno)
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Por ultimo se ha probado el catalizador de platino soportado sobre alimina. En la Figura 5.40
se observa que presenta mas actividad que los anteriores catalizadores. Durante las primeras 20
horas de reaccion la conversidon desciende linealmente hasta situarse en valores alrededor del

40%, permaneciendo estable hasta el final del experimento a las 60 horas.

En cuanto a la representacién de la selectividad hacia los productos formados, se aprecia una
claro predominio hacia la formacién de etilbenceno, con selectividades del 90% a lo largo de
toda la reaccidn. La selectividad tan alta hacia el etilbenceno es muy favorable, ya que la
acetofenona se transforma en un producto libre de oxigeno. Se aprecié también la formacion
de estireno y benceno pero con selectividades menores del 10% para la suma de ambos. Se
observa también que a partir de las 40 horas hay un leve descenso en la formacion de

etilbenceno, aumentando de la misma forma la selectividad hacia el estireno.

En la Figura 5.41, se representan las curvas de desactivacion para los catalizadores de
paladio, rutenio, rodio y platino sobre alumina. Se observa que el catalizador que mejor se
comporta y mantiene una cierta estabilidad con el tiempo es el de platino, del mismo modo que
para la HDO del alcohol bencilico (apartado 5.3.1). Los otros catalizadores dan conversiones
menores del 10% a partir de aproximadamente 10 h de reaccidn. El que peor se comporta es el

de rutenio, ya que es para el que da conversiones mas bajas.
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FIGURA 5.41: Comparacion de las curvas de desactivacion de los cuatro catalizadores empleados con

acetofenona a T=325% y 5 bar
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Se ha representado gréficamente el rendimiento de cada producto de reaccién al inicio de la
reaccioén Figura 5.42, y al final de la misma Figura 5.43, es decir para el catalizador fresco y para
el usado. Los cuatro catalizadores frescos son selectivos hacia la formacion de etilbenceno,
producto deseado de reaccidn, libre de oxigeno y apto para su empleo como biocombustibles,

pero su comportamiento difiere:

e Elrutenio es el menos selectivo de los cuatro, con un rendimiento del 12% a tiempo
inicial.
e El platino es el que mejores rendimientos y selectividades logra, siendo éstas muy

altas, cercanas al 95%.
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FIGURA 5.42: Rendimiento de los catalizadores de metales preciosos frescos con acetofenona

Es importante destacar que con el catalizador de platino no se observa formacién de tolueno.
El catalizador favorece la hidrogenacion via estireno, es decir del grupo carbonilo, seguida de
una hidrogenacién del doble enlace para la produccion del etilbenceno. Con el rutenio y el rodio,
catalizadores que peor comportamiento presentan, ya al inicio de la reaccion, se observa un
rendimiento bajo hacia la formacion de tolueno, y una selectividad mas baja de etilbenceno. La
formacién de ciertos fragmentos como CO, benceno o tolueno en la HDO de acetofenona
también fue observada por otros autores (Cheny cols., 2003). Por tanto, la formacién de tolueno
podria dar lugar a una desactivacién del catalizador mas fuerte, que en el caso del platino donde
no se observa este producto de reaccién. El benceno, se podria asi estar formando a partir del

etilibenceno, éste se hidrogenaria por transmetilacion y asi se obtendria el benceno.
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Con todos los catalizadores la hidrogenacién del grupo carbonilo de la acetofenona es una
reaccién muy rdpida, por ello, no se observa el alcohol formado por hidrogenacién del enlace
C=0, (1-feniletanol). Estos resultados concuerdan con los obtenidos por Laurent y Delmon, en
el estudio de otra cetona aromadtica, 4-metilacetofenona a 4002C con catalizadores de CoMo y
NiMo soportados sobre alimina, ellos justificaron la obtenciéon de metiletilbenceno como Unico
producto de reaccién debido a la rdpida hidrogenacidn del alcohol, seguida de la deshidratacion
sobre el soporte de alimina (Laurent y Delmon, 1994). En nuestra reaccién, el uso de una menor
temperatura de reaccién, podria justificar asi por otro lado la formacién del estireno, como

producto intermedio de reaccién.
En cuanto al comportamiento de los catalizadores usados (Figura 5.43), se observa que:

e El catalizador usado de platino es el mas selectivo hacia la formacion de etilbenceno,
y el mas activo para la hidrogenaciéon de acetofenona.

e Los catalizadores de rodio y rutenio presentan rendimientos practicamente nulos
hacia los productos de reaccién debido a la desactivacion.

e El paladio es mas selectivo al final de la reaccidn hacia la formacidon de etilbenceno
que el rutenio o el rodio, pero sus valores de rendimiento cercanos al 5% difieren

mucho a los obtenidos para el platino, préximos al 30%.
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FIGURA 5.43: Rendimiento de los catalizadores de metales preciosos usados con acetofenona
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5.4.2. Caracterizacion de los catalizadores empleados

Con el fin de estudiar las posibles causas que dan lugar al diferente comportamiento

observado para los distintos catalizadores empleados en la reaccién de HDO de acetofenona en

n-heptano, se han caracterizado muestras de estos catalizadores frescos y usados mediante

diversas técnicas: porosimetria de nitrégeno (BET) y microscopia electréonica de transmision

(TEM), y oxidacion a temperatura programada (TPO, solo los catalizadores usados).

=  Determinaciéon del area BET y del volumen de poros

Las isotermas correspondientes a los catalizadores frescos y usados de paladio, rutenio,

rodio y platino se pueden ver en la Figura 5.44, Figura 5.45, Figura 5.46 y Figura 5.47.
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FIGURA 5.44: |sotermas de adsorcion del catalizador fresco y usado de Pd/Al;O3 con acetofenona
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FIGURA 5.45: /sotermas de adsorcion del catalizador fresco y usado de Ru/Al;Os con acetofenona
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FIGURA 5.46: Isotermas de adsorcién del catalizador fresco y usado de Rh/Al.O3 con acetofenona
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FIGURA 5.47: Isotermas de adsorcién del catalizador fresco y usado de Pt/Al>Oz con acetofenona

Como ya se comenté en el apartado 5.3.2,, las isotermas de los cuatro catalizadores son de
tipo IV segun la clasificaciéon de la IUPAC, es decir, corresponden a sélidos mesosporosos.
Ademas la forma de las isotermas es similar para rutenio y rodio, por un lado, y para platino y

paladio por otro.

La Tabla 5.12 permite comparar las caracteristicas texturales de los catalizadores frescos y
usados. Ademas se incluyen graficas en las que se comparan los valores de los parametros
superficiales calculados por fisisorcion de nitrégeno para los catalizadores frescos y

desactivados.
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TABLA 5.12: Parametros texturales de los catalizadores de metal precioso soportados usados y frescos

sobre alimina en la HDO de acetofenona

. Pd/Alzo?, RU/A|203 Rh/A|203 Pt/A|203
PARAMETROS
Fresco Usado Fresco Usado Fresco Usado Fresco Usado
Area BET
82 72 106 104 107 98 87 75
(m?/g)

Volumen mesoporos
0.43 0.39 0.47 0.41 0.47 0.41 0.46 0.38

(BJH, cm®/g)

Diametro medio poro

(A?)

172 168 145 127 146 130 174 160

El area BET, como se aprecia en la Figura 5.48 tiende a disminuir de manera similar en todos
los catalizadores, salvo para el rutenio, donde se observa una menor disminucién de la misma.
Por ello no parece clara la relacidn entre la desactivacién del catalizador y la disminucidn de la
superficie especifica del catalizador. Ademas el catalizador que sufre una desactivacion mas

fuerte, el rutenio, presenta una menor pérdida de drea superficial, pasando de 106 m?/g a 104

m?/g.

120

M Fresco

100
m Usado

Area especifica (m?/g)
H (o)) (0]
o o o

P

N
o
1

o
|

Paladio Rutenio Rodio Platino
Catalizador

FIGURA 5.48: Area superficial (método BET) de los catalizadores frescos y usados de Pd/Al>03, Ru/Al>0s,
Rh/Al;:03y Pt/Al203 con acetofenona en n-heptano
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El volumen de mesoporos (Figura 5.49), disminuye en proporcion similar para todos los
catalizadores. Se aprecia un mayor descenso del volumen de poro para el platino, que es el

catalizador mas activo en la HDO de acetofenona con n-heptano.

0.5 4 ®MFresco ® Usado
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Catalizador

FIGURA 5.49: Volumen de mesoporos (método BJH) de los catalizadores frescos y usados de Pd/Al>Os,
Ru/Al>03 Rh/Al203y Pt/Al,O3 con acetofenona en n-heptano

Se puede decir concluir que la evolucidn de los pardmetros texturales no esta relacionada

con la desactivacién del catalizador.
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FIGURA 5.50: Grdfica de relacién de xso/xo frente a la disminucién de drea BET del Pd, Pt, Rh y Ru
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En la Figura 5.50 se muestra la relacién entre la conversién final y la conversion al inicio de
la reaccidn, frente al tanto por ciento de disminucidn del area BET obtenida al final de la reaccion
de cada uno de los catalizadores. Se puede observar que el orden de peor a mejor
comportamiento de los catalizadores probados con acetofenona es Ru<Rh<Pd<Pt, mientras que
la disminucidn de la superficie especifica se produce en el orden inverso, es decir, el catalizador
gue mas se desactiva, rutenio, es el que presenta una menor pérdida de superficie especifica, y
el catalizador que se desactiva menos, platino, es el que tiene una mayor disminucién en su drea

BET tras 60 horas de operacion.

Por tanto, se podrian hacer las siguientes consideraciones:

e La fuerte desactivacidn de los catalizadores de rodio y rutenio, no provocé una gran
disminucién del area BET, como cabria esperar.
e El catalizador de platino reduce su superficie especifica mas que los otros

catalizadores, y es el catalizador mas estable y activo.

= Caracterizacion de los catalizadores mediante técnicas de oxidacidn a temperatura

programada: TPO

Los catalizadores usados se han estudiado por TPO, monitorizando los perfiles de
concentracién de CO; y O,, para tratar de esclarecer las posibles causas de su desactivacion
durante la reaccion de HDO de acetofenona. Para llevar a cabo el anadlisis se establecié una
rampa de temperaturas de 52C/min desde 502C hasta 9002C para todos los catalizadores

estudiados.

En la Figura 5.51 se representan los perfiles TPO obtenidos para los catalizadores de paladio,
rutenio, rodio y platino. Como puede observarse, todos los catalizadores presentan dos picos
diferentes de emisién de CO; a distintas temperaturas. El primer pico de emision de didxido de
carbono para el platino y el paladio se produce aproximadamente a una temperatura de 2409C,
mientras que para el rodio y el rutenio se forma entre 350-3602C. Se aprecia también que el
primer pico de emisidn para los catalizadores de rodio y rutenio es mucho mayor que para el

platino y paladio.

En cuanto al segundo pico de emisidn, para el catalizador de rutenio, que es el que mas

desactivacion, se presenta a 5432C aproximadamente, siendo éste el mayor pico formado. Para
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el paladio se forma también a unos 5402C y es el segundo mas alto. Para el platino y el rodio el

pico corresponde a unos 5202C y practicamente coincide para los dos catalizadores.

RODIO
——RUTENIO
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FIGURA 5.51: Comparacion de la sefial de CO: para los catalizadores de Pd/Al>0s, Ru/Al>03 Rh/Al>0zy

Pt/Al;0s3 en las reacciones con acetofenona

En cuanto a estos resultados obtenidos, se puede decir que:

e Con todos los catalizadores estudiados se observan dos picos de emisidn de CO,,
aunque la temperatura de formacion de los mismos difiere de unos catalizadores a
otros.

e En el catalizador de platino, el mds estable, la formacién de los picos se produce a la
menor temperatura, comparando con los otros catalizadores. Ademas es para el que
menor sefial se observa. Por tanto, la formacion de depdsitos carbonosos es menor
en este catalizador, y parecen diferir en su naturaleza.

e Los catalizadores de rutenio y rodio presentan los picos mas altos, lo que concuerda
con la fuerte desactivacion producida para ambos catalizadores. La formacién de

depdsitos carbonosos en estos catalizadores es mucho mayor.

Es conveniente, al igual que se hizo con el drea BET, representar la relacién entre la
conversion final y la inicial de cada catalizador en la reaccién HDO de acetofenona frente al valor
del area del pico de CO; obtenido. El drea del pico de cada catalizador se ha integrado mediante

el programa OriginPro 8. Asi, en la Figura 5.52 se observa que el catalizador con mayor area de
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pico, y por tanto con mayor formacidn de depdsitos carbonosos, es el rutenio, seguido del rodio.
Estos catalizadores son los que representan se desactivan en un menor tiempo. Sin embargo, el
platino, que es que muestra una mayor relacion conversion final/inicial, no presenta el menor
area de pico, el que presenta menor drea es el paladio. Por tanto, salvo error experimental, no
hay una relacién directa entre desactivacién y contenido de depdsitos carbonosos para todas

las muestras.
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FIGURA 5.52: Grdfica de relacidn de xso/xo frente al drea del pico de CO: del Pd, Pt, Rh y Ru

Para el rodio y el rutenio, la formacién de coque parece importante teniendo un efecto claro
sobre la desactivacion del catalizador, sin embargo, el coque formado es distinto al observado
en la reaccion de HDO con alcohol bencilico para estos mismos catalizadores. En cuanto al
paladio y platino, no estd claro lo que pasa, los depdsitos parecen estar menos desarrollados
(coque o productos/reactivos adsorbidos) que con el rodio y rutenio. Con el paladio y el platino
parece que es mas importante el grado de interaccidn con la fase activa que la cantidad misma

de depdsitos carbonosos formados.

Por ultimo, se ha representado el drea de pico de CO; frente al tanto por ciento de
disminucién de area BET del catalizador al final de la reaccion HDO de la acetofenona, como se
puede ver la Figura 5.53. Los catalizadores de rodio y rutenio presenta los mayores areas de
pico, y también la menor reduccién de sus superficies especificas, por lo que se puede concluir
qgue no hay una relacion directa entre pérdida de area superficial y formacion de depdsitos

carbonosos.
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De los datos obtenidos pueden sacarse las siguientes conclusiones:

e Se observa una relacién entre la cantidad de depdsitos carbonosos formados sobre
el catalizador y su pérdida de actividad, excepto para el catalizador de platino.
e No existe una relacion clara entre la formacién de depdsitos carbonosos y la pérdida

de area superficial de los catalizadores.
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FIGURA 5.53: Representacion grdfica del drea del pico de CO: frente al drea BET del Pd, Pt, Rhy Ru

=  Microscopia electrénica de transmision (TEM)

Al igual que en la reaccién de HDO del alcohol bencilico, también con la acetofenona se
caracterizaron los catalizadores estudiados por microscopia electrénica de transmisién (TEM),
con el fin de obtener informacién de las cristalitas de metal activo sobre el soporte, en este caso

aliumina.

Las fotografias correspondientes a los cuatro catalizadores frescos tomadas mediante TEM
ya han sido incluidas previamente en la Figura 5.19, y las de los catalizadores desactivados tras

la reaccidon de HDO con acetofenona se pueden ver en la Figura 5.54.

Al comparar las cuatro imagenes para los diferentes catalizadores usados, se puede observar
que el tipo de estructura observada difiere del catalizador de platino (imagen B de la Figura

5.54), a los demas catalizadores, que tienen caracteristicas mas similares. En éstas se observa
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en mayor medida el tipo de estructura caracteristica del grafito, atribuible a la formacién de

depdsitos carbonosos sobre la superficie metdlica del catalizador.

También, se puede discernir entre la estructura tipica del soporte, de tipo filamentoso (y-

alumina) y las estructuras esféricas propias de las cristalitas del catalizador, es decir del metal.

FIGURA 5.54: Fotografias TEM de los catalizadores usados en la reaccién de HDO con acetofenona, a)
Pd, b) Pt, Rh c)y d) Ru

Se realizaron los histogramas correspondientes a la distribucién del diametro de cristalita
para cada catalizador desactivado segun el protocolo ya descrito en el apartado 5.3.2., que
permite compararlos con los histogramas de los mismos catalizadores frescos. Estos se incluyen

en la Figura 5.55, Figura 5.56, Figura 5.57 y Figura 5.58.
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FIGURA 5.55: Histogramas de distribucion de diagmetro de particula del catalizador de paladio fresco y

usado tras la reaccion de HDO con acetofenona
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FIGURA 5.56: Histogramas de distribucion de diadmetro de particula del catalizador de platino fresco y

usado tras la reaccion de HDO con acetofenona
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FIGURA 5.57: Histogramas de distribucion de diédmetro de particula del catalizador de rodio fresco y

usado tras la reaccion de HDO con acetofenona
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FIGURA 5.58: Histogramas de distribucion de diagmetro de particula del catalizador de rutenio fresco y

usado tras la reaccion de HDO con acetofenona

Los didmetros de particula para los catalizadores de Pd, Rh y Ru usados aumentan respecto
a los catalizadores frescos, indicando que se produce cierta sinterizacién de la fase activa
durante la reaccion de HDO con acetofenona. La sinterizacion de la parte metdlica del
catalizador tras la reaccién podria ser una de las causas de la rapida desactivacién de estos

catalizadores.

En cambio, para el catalizador de Pt (Figura 5.56), no se aprecia sinterizacion tras la reaccién
de HDO, en concordancia con los buenos resultados obtenidos para este catalizador en los

ensayos de desactivacion.

5.4.3. Influencia del soporte del catalizador

Como se ha podido ver en la caracterizacion de los catalizadores del apartado 5.4.2., no sdlo
la fase activa juega un papel importante en la desactivacidon de los catalizadores, sino que

también la naturaleza del soporte tiene una influencia notable.

Por ello se ha decidido comparar, al igual que se ha hecho en el apartado 5.3.3. para el
alcohol bencilico, el catalizador de paladio con dos soportes para la HDO de la acetofenona, el

ya estudiado de alumina, y carbdn activo.

Estos estudios se han realizado a presidn constante de 5 bar y temperatura de 3259C. Se ha
alimentado al reactor una disolucién 1 mol/L de acetofenona en n-heptano, con un caudal de

operacion en todos los casos de 0.5 mL/min. El flujo de hidrégeno introducido ha sido de 22.5
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veces superior a la cantidad estequiométrica necesaria, con el fin de evitar que la concentraciéon
de hidrégeno disminuya apreciablemente durante la reaccién. Ademas, altas relaciones
H,/compuesto organico son favorables para minimizar la desactivacidn por formacion de coque.
La masa de catalizador empleada en los ensayos ha sido de 0.25 g, introduciendo ademas en el
reactor como inerte 0.25 g de vidrio. Para permitir la posterior separacién, el tamano de
particulas del catalizador ha estado comprendido entre 100y 250 um y el del inerte entre 250y

355 um. La duracion de los ensayos de desactivacion ha sido de unas 60 horas.
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FIGURA 5.59: Curvas de conversién de acetofenona con Pd/C a T=325% y 5 bar y selectividad hacia los

productos de reaccion con el tiempo (EB = etilbenceno, B = benceno)
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Para el catalizador de paladio soportado sobre alimina las curvas de desactivacion se
recogen en la Figura 5.37 del apartado 5.4.1., que como ya se habia comentado presentan una

desactivacién muy fuerte, observandose una conversion menor al 10% para 10 horas de

reaccion.

El soporte de carbdn activo, con el catalizador de paladio, tampoco alcanza conversiones
mayores del 40% ni en las primeras 10 horas de reaccién, como se puede ver en la Figura 5.59.
Se produce un rapido descenso de la conversidon en las primeras 10 horas, hasta valores
alrededor del 20%, permaneciendo aparentemente estable hasta aproximadamente las 30
horas de reaccidn. A partir de las 40 horas de reaccién la conversién se reduce de manera
considerable, con valores no superiores al 5% hasta el final del experimento, donde

practicamente es nula.

Los productos de reaccion que se observaron son etilbenceno (EB) y estireno (E) para los dos
soportes utilizados. El producto principal en ambos casos ha sido el etilbenceno, siendo la
selectividad hacia el intermedio de reaccidn, el estireno, muy baja. A partir de las 40 horas de
reaccion, las conversiones obtenidas son muy bajas, por lo que los valores de selectividad

obtenidos tienen un gran error experimental, por lo que no se van a considerar.
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FIGURA 5.60: Curvas de desactivacion de acetofenona con Pd/Al203 y Pd/C a T=3252C

Si se comparan las curvas de desactivacion del paladio con ambos soportes (Figura 5.60), se
puede observar que la conversidn al inicio de la reaccidn y al final es practicamente la misma

para ambos soportes, comenzando en un 40% para descender con ambos catalizadores a valores
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cercanos al 0% para 55 horas de reaccion aproximadamente. Lo que si difiere entre ambos
soportes es la pendiente de desactivacion, el carbdn activo tiene un descenso de la conversion
algo mas suave, con conversion menor al 10% a partir de las 40 horas. De todas formas, el nuevo

soporte, no supone una mejora sustancial en la estabilidad del catalizador.

Como se puede apreciar en la Figura 5.61 el rendimiento hacia la formacion de etilbenceno
es mayor que hacia estireno con los dos soportes, auque es mayor con el carbén activo. El

rendimiento a estireno es mayor con alimina, tanto al inicio como al final de la reaccién.
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FIGURA 5.61: Rendimiento del catalizador de Pd/Al>0z y Pd/C fresco y usado

5.4.4. Caracterizacion de los catalizadores empleados

Las técnicas de caracterizacion empleadas han sido la fisisorcion con nitrégeno, para la
determinacion del area superficial y el volumen de poros, y la oxidacién a temperatura
programada conectada a un espectrometro de masas (TPO-MS). La primera técnica se ha
realizado tanto para los catalizadores frescos, como para los usados, mientras que la

caracterizacién por TPO-MS, sélo se ha aplicado a los catalizadores utilizados en la reaccidn.

=  Determinacién del drea BET y del volumen de poros

Las isotermas correspondientes al catalizador fresco y usado de paladio soportado sobre

alumina se incluyen en la Figura 5.44. La isoterma del catalizador fresco y usado de paladio
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soportado sobre carbdn activo se incluye en la Figura 5.62. Como ya se ha comentado en
anteriores apartados la isoterma para el catalizador de paladio soportado sobre carbdn activo
usado Figura 5.62, segun la clasificacion de la IUPAC, se corresponde con una isoterma de tipo |,

gue es la caracteristica de los sélidos microporosos, al igual que la del catalizador fresco, Figura

5.28.
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FIGURA 5.62: Isotermas de adsorcién del catalizador de Pd/C fresco y usado con acetofenona

Los datos referentes a las caracteristicas texturales de los catalizadores de paladio con ambos
soportes se incluyen en la Tabla 5.13. Tanto la superficie especifica como el volumen de poros

disminuyen mas con el soporte de carbdn activo que con el de alumina.

TABLA 5.13: Caracteristicas texturales de catalizadores de paladio en HDO con acetofenona

Area BET Disminucion drea BET Volumen de poro

Catalizadores Tipo
(m’/g) (m’/g) (em®/g)
Pd/AlL,O3 Fresco 82 - 0.43
Pd/C Fresco 1396 - 0.45
Pd/Al,O3 Acetofenona 72 12.20 0.39
Pd/C Acetofenona 653 53.22 0.09

Se observa que para el carbdn activo se produce una disminucién muy fuerte en el drea

superficial y el volumen de poros (pasa de un valor inicial de 0.45 a 0.09 cm?/g), lo que indica
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deposicién de coque sobre el soporte, que bloquea sus microporos. Para el soporte de alimina,
mesoporoso, el volumen de poros no disminuye tanto, obteniéndose 0.43 cm?3/g para el
catalizador fresco y 0.39 cm3/g para el catalizador usado. También podria ser posible que el
envenenamiento por agua u otra sustancia participen en la desactivacidn, aunque es menos

probable.
Estos resultados indican que:

e El soporte de carbdn activo sufre una gran pérdida de superficie especifica, lo que
indica la formacién de depdsitos carbonosos sobre el soporte.

e El soporte de alimina, aunque sufre una gran desactivacién, no disminuye tanto su
area BET, por lo que es posible que la formacién de coque se produzca

preferentemente sobre la fase activa, o que la desactivacidn tenga otras causas.

= Caracterizacion de los catalizadores mediante técnicas de oxidacion a temperatura

programada: TPO
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FIGURA 5.63: Comparacion de la sefial de CO: para el catalizador de Pd/Al20z y Pd/C usados

Los experimentos de TPO se realizaron para los catalizadores usados durante la reaccién, y
se monitorizaron los perfiles de concentracion de CO, CO, y O,. Para llevar a cabo los
experimentos, se ha programado una rampa de temperatura de 52C/min desde los 502C hasta

los 900¢°C.
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En los dos casos se observa CO, como producto de la oxidacién, lo que indica la naturaleza
carbonosa de los depésitos. En la Figura 5.63 se comparan los perfiles de emisién de CO; para
ambos soportes. Los dos picos formados para el soporte de alimina apenas se aprecian, debido
a que el del carbén activo es mucho mayor, lo que indica mayor formacién de coque sobre este
soporte. Ademads el pico se forma a una temperatura bastante superior, a unos 670 eC, lo que

indica diferente naturaleza de los depdsitos carbonosos formados.

Tras la caracterizacidn, si comparamos el estudio del soporte empleado con el catalizador de
paladio en la reacciéon de HDO de acetofenona, con la ya estudiada con alcohol bencilico, se

podria decir que:

e Con el alcohol bencilico, se produce un mayor descenso en la superficie especifica
de ambos soportes, siendo mayor la disminuciéon con la alimina.

e En la reaccién con acetofenona aunque también se produce una pérdida de drea
BET, en todo caso es menor para ambos soportes que con el alcohol bencilico.

e Con la acetofenona, se obtiene una mayor disminucidn de superficie especifica final
para el soporte de carbdn activo, lo que concuerda con una mayor formacién de
depdsitos carbonosos sobre la superficie del catalizador, posiblemente producida
por el propio envenenamiento del carbdn activa durante la reaccion.

e La causa de desactivacion del catalizador de paladio soportado sobre alimina en la
reacciéon de HDO con acetofenona, puede deberse a la deposicién de coque sobre la
superficie metalica (el paladio) no sobre el soporte, ya que la superficie especifica
apenas disminuye.

e Conambos compuestos modelo, se produce una pérdida de actividad con el tiempo
similar para los dos soportes, aunque con el alcohol bencilico a tiempos de reaccién

bajos la actividad catalitica es mayor para ambos soportes.
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5.5. COMPARACION HDO ALCOHOL BENCILICO Y ACETOFENONA

En los anteriores apartados de este quinto capitulo se estudié el efecto de diferentes
catalizadores para la HDO de dos compuestos modelo de los presentes en el aceite de pirdlisis

de biomasa, un alcohol, alcohol bencilico, y una cetona, acetofenona.

A continuacién se muestra el diagrama de Van Krevelen para los compuestos (alcohol
bencilico y acetofenona) y catalizadores (paladio, platino, rutenio y rodio) estudiados
soportados sobre alimina. El diagrama de Van Krevelen fue originariamente desarrollado para
estudiar diferentes reacciones de procesos con carbdn empleando un método grafico-
estadistico (Van Krevelen, 1950). Este diagrama permite representar la fraccién molar de O/Cy
la de H/C de la mezcla de productos obtenidos en la HDO, lo que permite comparar la eficacia
de la hidrogenacién y la desoxigenacion, y por tanto la idoneidad del proceso de HDO para los
diferentes catalizadores probados. Ademas es posible evaluar lo cercana que se encuentra la
composicion de la mezcla producida de la gasolina o el diésel (0/C=0-0.002 y H/C=1.8-2.0

mol/mol (Gutierrez y cols., 2009) que seria la idonea.

Tanto en el célculo de la fraccion molar de O/C como en la de H/C para los diferentes
catalizadores, el reactivo (alcohol bencilico o acetofenona, segun el caso) no ha sido incluido
debido a su alto valor de fraccion molar de O/C, que podria falsear los datos obtenidos (Gao y
cols., 2014). Ademas, debido a la desactivacién de los catalizadores con el tiempo de reaccion,

los resultados considerados corresponden a las primeras horas de reaccién.
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FIGURA 5.64: Diagrama de Van Krevelen para el alcohol bencilico (AB)
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Seleccidn de la fase activa en las reacciones de hidrodesoxigenacion catalitica

En la Figura 5.64 después de la HDO todos los catalizadores disminuyen notablemente la
fraccién molar de O/C respecto del reactivo (alcohol bencilico) debido a la eliminacién de
oxigeno, pero a costa de incrementar la relacién H/C, debida a la hidrogenacién que tiene lugar.
Para el alcohol bencilico, la tendencia general es aumentar H/C para conseguir disminuir O/C,
con la excepcion del Pt, que es el que mas desoxigena, con menor H/C que el Ru que presentar
menor desoxigenacion. Asi, el Pt y Ru tienen una mayor habilidad para la desoxigenacién al
compararla con el resto de catalizadores, esto también fue observado por Gao y cols. en la
reaccion de HDO de guayacol al testar los mismo catalizadores pero con un soporte de carbdn
activo (Gaoy cols., 2014). Sin embargo, el Pd es el que menos desoxigena, también con la menor

relaciéon H/C, como era de esperar.

En la Figura 5.65 se incluye el diagrama de Van Krevelen para la HDO de acetofenona. Como
puede observarse, todos los catalizadores producen una desoxigenacion casi total. La relacion

H/C es minima para el Ru y maxima para el Pt.
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FIGURA 5.65: Diagrama de Van Krevelen para la acetofenona (AF)

Para ambos reactivos, los resultados contrastan con los obtenidos por Gutierrez y cols.,
donde el catalizador que proporciona una mayor habilidad para la desoxigenacidn del guayacol
es el Rh. Sin embargo, en sus estudios se empleé como soporte, ZrO,, obteniéndose
conversiones bajas para el catalizador de Pt/ ZrO, (Gutierrez y cols., 2009), por ello, el soporte
influyd de manera negativa para la desoxigenacion en el catalizador de Pt. De forma inversa, en

el presente trabajo los mejores resultados se obtuvieron con el catalizador de Pt/Al,O3, el hecho

161



Capitulo 5

de emplear otro soporte influye fuertemente en el comportamiento del catalizador en las
reacciones de HDO. En la Figura 5.66 se comparan los datos obtenidos para el platino,

catalizador mas estable con alcohol bencilico y la acetofenona.
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FIGURA 5.66: Diagrama de Van Krevelen para el Pt/Al;03

En ella se representa la fraccién molar O/C y H/C inicial para el alcohol bencilico y
acetofenona, y la relacion final, que nos permite observar el grado de desoxigenacion producido
a través de la reaccion HDO para ambos compuestos con el catalizador de platino soportado

sobre alimina, y ademas se visualiza como de cerca nos encontramos de los valores de gasolina

o diésel.

Se observa que con la acetofenona la desoxigenacion es total, (ya se indicé que solo se
forman productos libres de oxigeno; benceno, etilbenceno, estireno), pero la hidrogenacién
también es superior, pasando la fraccion molar de H/C de un valor inicial 1 a un valor final 1.23.
El alcohol bencilico partiendo del mismo valor inicial, pasa a una fraccién H/C de 1.08. Aunque
el consumo de hidrogeno es mayor en la reaccion de HDO con acetofenona, la relacién O/C
indica que la desoxigenacién final es mayor, y los productos obtenidos son compuestos
aromaticos desoxigenados. Ademas la relacién final H/C para la acetofenona se encuentra mas

proxima a los valores tedricos de la gasolina o el diésel.
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Hidrodesoxigenacion catalitica de Acetofenona con catalizadores de Platino soportados

6.1. INTRODUCCION

El objetivo de este capitulo es estudiar en mas profundidad la hidrodesoxigenacién de
acetofenona con el catalizador de platino soportado sobre alimina. Se comenzard analizando la
influencia de la presidn de hidrégeno sobre la reaccion de HDO, y la estabilidad del catalizador.
A continuacion, se estudiara de manera conjunta la influencia de la temperatura y la presion,
para luego establecer unas condiciones de trabajo dptimas para estudiar la cinética de la
reaccién en condiciones en las que el catalizador sea estable con el tiempo de reaccién.
Posteriormente se estudiara la influencia del pretratamiento del catalizador con H; al comienzo

de la reaccion, para intentar mejorar su actividad y vida util.

En otro apartado se prepararan diferentes soportes en el laboratorio para analizar el efecto
del soporte en la HDO con platino, y se compararan con soportes comerciales. En funcién de los
resultados obtenidos, se realizaran estudios cinéticos con el soporte mas activo de los

estudiados.

Finalmente se estudiaran las posibles causas que lleven a la pérdida de actividad del
catalizador durante la reaccidn, y se intentaran proponer métodos para su regeneracién, y asi

alargar su vida util.

6.2. INFLUENCIA DE LA PRESION DE H;

En este apartado se estudiara la influencia de la presion de H, empleada sobre la estabilidad
del catalizador de Pt soportado sobre alimina en la reacciéon de HDO de acetofenona. Para ello
se realizaran experimentos a tres presiones de operacién distintas, 5, 10 y 15 bar. La
temperatura de operacién serd en todos los casos de 3252C. Como disolvente se emplea n-

heptano.

Los ensayos se llevaron a cabo alimentado al reactor una disolucién 1 mol/L de acetofenona
en n-heptano, con un caudal de operacién en todos los casos de 0.5 mL/min. El flujo de
hidrégeno introducido ha sido de 22.5 veces superior a la cantidad estequiométrica necesaria,
para que la concentracién de hidrogeno no varie de forma apreciable durante la reaccion. La
masa de catalizador empleada ha sido 0.25 g, introduciendo ademads en el reactor como inerte
0.25 g de vidrio. Para permitir la posterior separacion, el tamafo de particulas del catalizador ha
estado comprendido entre 100 y 250 um y el del inerte entre 250 y 355 um. La duracién de los

ensayos de desactivacion ha sido de unas 60 horas, salvo para la presidn de 10 bares, que ha
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tenido una duracién de 90 horas, con el fin de comprobar la estabilidad durante mas horas de

reaccion.

=  Presiéon de H, : 10 bar

En la hidrodesoxigenacion del acetofenona (A) con platino a 5 bar, como se sefiald en el
apartado 5.4.1. se observaron benceno (B), etilbenceno (EB) y estireno (E) como productos de
reaccion. En este caso, para 10 bar se detectaron ademas tolueno (T) y etilciclohexano (ECH),

aunque el producto mayoritario ha sido el etilbenceno (EB)
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FIGURA 6.1: Curvas de conversion de acetofenona con Pt/Al:0z a T=3252Cy 10 bar y selectividad hacia
los productos de reaccion con el tiempo (B=benceno, T=tolueno, ECH=etilciclohexano, EB =

etilbenceno)
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En la Figura 6.1, en la que se incluyen las curvas de conversion y selectividad obtenidas a 10
bar, se observan unas conversiones iniciales muy altas, cercanas al 100%, pero que decrecen
suavemente hasta las 40 de horas de reaccién. En este punto se observa una meseta en la que
la actividad del platino permanece independiente del tiempo, en valores de aproximadamente
el 60%. Al obtener tan buenos resultados se ha alargado el ensayo hasta las 90 horas para
comprobar la estabilidad del catalizador para tiempos mayores, obteniéndose una conversién

final superior al 65% para 90 horas de reaccidn.

En cuanto a la selectividad hacia los productos de reaccidn, un aumento en la presion de
operacion con el catalizador de platino supuso la obtencidon de dos nuevos productos, tolueno,
ya obtenido con otras fases activas como se vio en el apartado 5.4.1., y etilciclohexano, producto
obtenido por hidrogenacién del anillo aromatico del etilbenceno, aunque se puede ver
claramente en la Figura 6.1 que el etilbenceno sigue siendo el producto mayoritario. El resto de

productos de reaccién suponen menos del 10% de selectividad entre todos.

La disminucidn de la selectividad del etilbenceno al final de la reaccién estd relacionada con
la hidrogenacién del anillo aromatico, para la obtencién de etilciclohexano, sin embargo, la
selectividad de etilciclohexano, no parecen aumentar tanto como para justificar la disminucién
de la selectividad del etilbenceno para 60 horas de reaccién. Por tanto, podria ser posible que
se estuviese formando ademas de etilciclohexano otro producto a partir del etilbenceno, que

no hemos registrado en el cromatograma.

=  Presion de H, : 15 bar

Se decidid estudiar una presion mas alta aun, 15 bar, debido a los favorables resultados
obtenidos al trabajar con 10 bar, siendo el resto de condiciones de operacién iguales a las

descritas.

En la Figura 6.2, en la que se recogen las curvas de conversion y selectividad, se observa que
durante las primeras 20 horas de reaccién se produce una disminucién de la actividad del
catalizador. Posteriormente la conversién sufre un ligero aumento y permanece superior al 60%

hasta las 60 horas de ensayo, siendo estable durante entre las 45 y 60 horas de reaccién.

A 15 bares las selectividades son similares a las obtenidas a 10 bar, el producto mayoritario
sigue siendo el etilbenceno. El tolueno, benceno y etilciclohexano son productos muy

minoritarios.

167



Capitulo 6

100
15 bar
80 -
S
c 60 A
9
4
S
2 40 -
o
o
20 A
0 T T T T T
0 10 20 30 40 50 60
Tiempo (h)
100
| mn |
S Bg g Eg Eg e =
80 - E Egm am [
< L
< [ |
T 60 1
©
2
S 40 4
< ©B ¢T AECH mEB
(7,]
20 A
(1]
(et E TN FITE/TEN TENEES! WINI!E T NS
0 10 20 30 40 50 60
Tiempo (h)

FIGURA 6.2: Curvas de conversion de acetofenona con Pt/Al:0z a T=325°Cy 15 bar y selectividad hacia
los productos de reaccion con el tiempo (B=benceno, T=tolueno, ECH=etilciclohexano, EB =

etilbenceno)

Representando las curvas de desactivacion para las tres presiones de trabajo estudiadas (5,
10y 15 bar, Figura 6.3), se observa el efecto de la presion de H, sobre la actividad del catalizador.
Un aumento en la presidon de 5 a 10 bares supone un aumento en la conversion alcanzada, pero
el paso de 10 a 15 bares no supone ni una mayor estabilidad del catalizador ni un aumento en
la conversién obtenida. La conversién inicial alcanzada es practicamente igual
independientemente de la presién de hidrégeno empleada, siendo en los tres ensayos superior

al 90%.
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FIGURA 6.3: Curvas de desactivacion de acetofenona con Pt/Al;03 a T=3252Cy 5, 10 y 15 bar
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FIGURA 6.4: Curvas de selectividad de etilbenceno con Pt/Al>:0z a T=3252Cy 5, 10y 15 bar

Si se realiza una representacion de la selectividad de etilbenceno para las tres presiones de

operacion estudiadas, Figura 6.4, se puede observar que para las presion de 5 bar, se obtienen

valores mas altos. Sin embargo, seglin avanza la reaccién a tiempos de reaccion mayores de 40

horas, la presién de 15 bar es la que genera una mayor selectividad hacia la formacién de

etilbenceno. De todas formas, en los tres casos, la selectividad es muy alta para este producto

de reaccion.
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En cuanto a los rendimientos al final de la reaccidn, con los catalizadores usados, Figura 6.5,
se consigue un rendimiento mayor de etilbenceno a mayor presién de operacion, relacionado
con la mayor conversidn obtenida a 10 y 15 bares. La formacion de tolueno en las reacciones de
HDO de acetofenona estudiadas en el apartado 5.4.1. con catalizadores de rutenio y rodio, se
habia considerado como un posible factor que produjese una mayor tendencia a la
desactivacién, sin embargo en este caso, con el catalizador de platino la formacidn de tolueno
no esta relacionada con una caida en la conversién con el tiempo de reaccién, a la vista de los

favorables resultados obtenidos.

Es importante destacar que para la menor presidon (5 bar), no se observa tolueno ni
ciclohexano como productos de reaccidn, y es la Unica condicidn en la que se obtiene estireno.

Esto es légico, debido a que el estireno es tanto mas inestable cuanto mayor sea la presion de

hidrégeno.
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FIGURA 6.5: Rendimiento del catalizador usado de Pt/Al203 en funcion de la presion de operacion

(representados; EB y ES en el eje principal, B, Ty ECH en el eje secundario)

En la Figura 6.6, la Figura 6.7 y la Figura 6.8 se representan las curvas de evolucién de la

selectividad en funcién de la conversion para las distintas presiones de operacion.

Parala presion de 5 bar, la Figura 6.6 sugiere que el benceno se forma a partir de un producto
de reaccion, ya que su selectividad aumenta a conversiones altas. El estireno es un producto de
reaccién primario que se transforma segun avanza la reaccidon, muy probablemente en

etilbenceno, producto deseado de reaccién. Este producto no estd claro con los datos
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proporcionados en esta figura si se forma solamente a partir de estireno o también se puede

formar por hidrogenacidn directa del grupo carbonilo de la acetofenona.
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FIGURA 6.6: Curvas selectividad vs conversion del catalizador de Pt/Al203 a 325°Cy 5 bar

(representados en el eje principal: EB = etilbenceno y en el eje secundario: B = benceno, T = tolueno)
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FIGURA 6.7: Curvas selectividad vs conversion del catalizador de Pt/Al,0z a 325°Cy 10 bar

(representados en el eje principal: EB = etilbenceno y en el eje secundario: B = benceno, T = tolueno,

y ECH = etilciclohexano)
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FIGURA 6.8: Curvas selectividad vs conversion del catalizador de Pt/Al.O3 a 325°Cy 15 bar
(representados en el eje principal: EB = etilbenceno y en el eje secundario: B = benceno, T = tolueno,

y ECH = etilciclohexano)

Alas presiones de 10y 15 bar, el estireno como ya se comentado antes resulta muy inestable
por lo que no se observa como producto de reaccién, por lo que el etilbenceno, parece ser un
producto de reaccidén primario a estas presiones de operacién. El etilciclohexano, aumenta su
selectividad a conversiones altas, por lo que se forma a partir de otro producto de reaccion,
probablemente sea por hidrogenacion del anillo aromatico de etilbenceno, aunque las
selectiviadades de etilbenceno no parecen disminuir de forma significativa a conversidnes altas,

probablemente enmascaradas por las bajas concentraciones obtenidas del etilciclohexano.

En resumen, tras el estudio de la influencia de la presidn de H; se podria decir que:

e El rendimiento del EB al final de la reaccidon es mayor al aumentar la presion de

operacion.

e No se encontré una mejora en la actividad del catalizador de Pt al aumentar la
presion de operacién desde 10 a 15 bares. Por tanto, 10 bares se establecen como
una presion de trabajo éptima y suficiente para la mejora de la desactivacion del
catalizador de platino soportado sobre alimina en las reacciones de HDO con

acetofenona.
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e La hidrogenacidon del anillo aromatico del EB es favorecida al operar a presiones
altas, ya que la formacion de ECH, que justifica la hidrogenacién del anillo, se observa

a partir de 10 bares de presidon. Ademas, causa una mayor estabilidad del catalizador.

e El estireno es un producto de reaccién intermedio, inestable a presiones de
operacién por encima de 5 bar. Asi, el EB, se produce por hidrogenacién directa del

grupo carbonilo a las presiones de 10 y 15 bar.

6.2.1. Caracterizacion de los catalizadores

Se han caracterizado muestras de los catalizadores frescos y usados mediante adsorcion de
nitrogeno (BET) y los usados se han caracterizado también mediante oxidacidn a temperatura

programada, (TPO).

Las isoterma correspondientes al catalizador de platino fresco y usado a 5 bar se puede ver
en las Figura 5.47 del apartado 5.4.2., mientras que las isotermas para el catalizador fresco y

usado a 10y 15 bar se observan en la Figura 6.10 y en la Figura 6.10.
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FIGURA 6.9: Isotermas de adsorcion del catalizador de Pt/Al:Os fresco y usado con acetofenona a 10 bar

Las isotermas son de tipo IV segln la clasificacidon de la IUPAC, es decir, corresponden a

solidos mesosporosos.
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FIGURA 6.10: /sotermas de adsorcién del catalizador de Pt/Al:0: fresco y usado con acetofenona a 15
bar

La Tabla 6.1 permite comparar las caracteristicas texturales de los catalizadores frescos y

usados a las tres presiones de operacién.

TABLA 6.1: Parametros texturales de los catalizadores de Pt/Al.O3 usados (influencia de la presién) y

fresco en la HDO de acetofenona

; Pt/A|203
PARAMETROS TEXTURALES

Fresco 5bar 10bar 15 bar

Area BET (m?%/g) 87 75 79 68
Volumen mesoporos (BJH,cm3/g) | 0.46 0.38 0.40 0.38

Diametro medio poro (A2) 174 160 157 172

Se aprecia que el drea BET disminuye en los catalizadores usados para las 3 presiones de
trabajo. La variacién del drea BET con la presidon de operacién no muestra una tendencia
definida. El volumen de poros también disminuye para las tres presiones, con valores muy

similares.

Los catalizadores usados se analizaron también mediante TPO, monitorizando los perfiles de
concentracidon de CO, y O,. Se establecié una rampa de temperatura de 52C/min desde 252C

hasta 8302C. En la Figura 6.11 se muestran los resultados obtenidos.
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Las sefiales de didxido de carbono para los catalizadores usados a las 3 presiones presentan
una forma similar, aunque la intensidad de la sefial varia mucho. La seial es mds intensa para
10 bar y minima para 5 bar, el catalizador usado a la presién de 10 bar tuvo un uso de casi 100
horas, por lo que la sefal maxima de CO, obtenida para este catalizador, puede deberse a la
mayor vejez de éste, o bien a un error experimental, ya que se aprecia como existe un mayor

ruido en la seial de CO; para este catalizador.

Con los tres catalizadores, se observé ademas emisién de CO, siendo maxima también para
el catalizador usado a 10 bar de presién. La cantidad de depésitos carbonosos no disminuye con
la presidén, como cabria esperar, y tampoco se correlaciona con la desactivacion, ya que a 5 bar
el catalizador se desactiva mas, a pesar de ser el que tiene menos depdsitos carbonosos. Este

hecho se discutird a posteriori.

=5 bar
=10 bar
15 bar

Seiial CO, (u.a.)

l

_\ .

0 200 400 600 800
Temperatura (2 C)

FIGURA 6.11: Comparacion de la sefial de CO: para el catalizador de Pt/Al:03en HDO acetofenona a 5,
10y 15 bar

Debido a la diferencia en el tiempo de uso de los tres catalizadores estudiados no se pueden
extraer conclusiones demasiado claras de su caracterizacidon. Aunque si es evidente que existe
una reduccion del drea superficial de los catalizadores usados, debido muy probablemente al

taponamiento de los centros activos del catalizador por depdsitos carbonosos.
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6.3. INFLUENCIA DE LA TEMPERATURA DE REACCION

Una vez estudiado el efecto de la presién se haran diversos ensayos para evaluar la influencia

de la temperatura de operacion a dos presiones de trabajo distintas, 5y 10 bar.

6.3.1. Influencia de la temperatura a 5 bar

Operar a 10 bar supuso una mejora en la estabilidad y actividad del catalizador, aunque
trabajar a mds presion también supone un mayor coste econdmico del proceso. Por ello, se ha
decidido estudiar la reaccidn a 5 bar a tres temperaturas de reaccion, 275, 325y 375 2C con el

catalizador de platino soportado sobre alimina.

Para todos los experimentos se ha alimentado al reactor una disolucion 1 mol/L de
acetofenona en n-heptano, con un caudal de operacion de 0.5 mL/min. El flujo de hidrégeno
introducido ha sido de 22.5 veces superior a la cantidad estequiométrica necesaria, para que la

concentracién de hidrogeno no varie de forma apreciable durante la reaccion.

En estos experimentos se ha reducido la masa de catalizador empleada, en las anteriores
reacciones se afiadian 0.25 g de catalizador, y en este caso se emplearan 0.1875 g, es decir, se
ha reducido la masa a % partes de la inicial, y en el reactor se sigue afiadiendo como inerte de
vidrio, en este caso se ha afiadido 0.56 g. Para facilitar la posterior separacion, el tamafio de
particulas del catalizador ha estado comprendido entre 100 y 250 um y el del inerte entre 355y
710 um. La duracién de los ensayos de desactivacidn ha sido de 25 horas aproximadamente para

todos los experimentos.

En la Figura 6.12, en la que se representan las curvas de conversion y selectividad a la menor
temperatura, 2752C, se observa que aunque la conversidn inicial es alta, mayor del 80%,
desciende rapidamente hasta valores menores al 20% en menos de 15 horas de reaccién. En

este caso el ensayo se continud hasta algo mas de 25 horas, sin que el catalizador se estabilizase.

En cuanto a la selectividad hacia los productos de reacciéon, aunque se observan benceno y
etilciclohexano, las selectividades hacia ambos son menores del 1%, por lo que se ha decidido
no representarlos en este caso. El producto mayoritario sigue siendo etilbenceno, pero en este
caso se observa la aparicién de un nuevo producto, ciclohexilmetilcetona (CHMC). Este producto

provendria de la hidrogenacién del anillo aromatico de la acetofenona. Segun la Figura 6.12 a
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medida que se produce una mayor desactivacion del catalizador, se reduce la formacion de

etilbenceno, y a aumenta la de ciclohexilmetilcetona.
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FIGURA 6.12: Curvas de conversion de acetofenona con Pt/Al;0z a 5 bary 2752C y selectividad hacia los

productos de reaccion con el tiempo (EB = etilbenceno, ES = estireno, CHMC=ciclohexilmetilcetona)

En la Figura 6.13, se representan los resultados obtenidos a 3259C. Se observa una
desactivacién acusada y lineal durante las 25 horas de reaccidn, alcanzando al final valores de
conversion proximos al 20%. Se observé tolueno como producto de reaccidn pero con valores
menores del 1% por lo que no se incluyé en esta gréfica. El etilbenceno sigue siendo el producto

mayoritario, junto con benceno vy estireno, pero en este caso no se observd
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ciclohexilmetilcetona como producto de reaccidn. Al aumentar el tiempo de reaccion, se reduce

la formacidn de etilbenceno, aumentando la de benceno y estireno.
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FIGURA 6.13: Curvas de conversion de acetofenona con Pt/Al;03 a 5 bar y 3252C y selectividad hacia los

productos de reaccion con el tiempo (B=benceno, EB = etilbenceno, ES = estireno)

La temperatura mas alta ensayada fue 3752C. Las curvas de desactivacion y selectividad se
representan en la Figura 6.14. La desactivacidn a 3752C se produce mucho mas rdpido, ya que
la maxima conversion observada es del 30%. En este caso, el ensayo ha durado algo menos de

25 horas, tiempo durante el que la conversién descendié a alrededor del 12%.
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FIGURA 6.14: Curvas de conversion de acetofenona con Pt/Al;03 a 5 bar y 375°C y selectividad hacia los

productos de reaccion con el tiempo (B = benceno, T = tolueno, EB = etilbenceno, ES = estireno)

En cuanto a las selectividades, el etilbenceno una vez mas es el producto mayoritario, y a
esta temperatura se forman también benceno, tolueno y estireno, siendo los valores para ellos

mayores al descender la formacién de etilbenceno durante las ultimas horas de reaccién.

En la Figura 6.15 se incluyen las curvas de desactivacion para las 3 temperaturas estudiadas.
Se aprecia que al aumentar la temperatura de reaccion se produce un aumento en la velocidad
de desactivacion del catalizador de platino alimina. Para 3752C la conversién inicial ya es mucho
menor (30%) que para las otras dos temperaturas que alcanzan valores al principio del ensayo

superiores al 70% en ambos casos, siendo mayor la conversién para 275°C.
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FIGURA 6.15: Influencia de la temperatura sobre la conversion de acetofenona con Pt/Al;0z a 5 bar

Al igual que en el capitulo 5, es interesante modelizar estas curvas. Por tanto, se emple¢ el
mismo modelo que en el apartado 5.3.1., volviendo a presuponer una cinética de primer orden

respecto a la actividad del catalizador, obteniéndose asi la siguiente ecuacidn integrada:

In(1 —xy4) B

A7 _ okgtt
In(1 — x)

En esta ecuacidn (xa) es la conversion en funcion del tiempo de reaccion (t), funcion de dos

pardmetros: xo, la conversién extrapolada a tiempo cero y Ky, la constante de desactivacion.

El pardmetro calculado, Kq, representa la velocidad de pérdida de actividad del catalizador.
Se observa en la Figura 6.16 que a medida que se aumenta la temperatura esta constante
también aumenta, por lo que como ya se habia comentado, la velocidad de desactivacién es

mayor a mayor temperatura de reaccién.

El pardmetro Xo representa la evolucion de la actividad intrinseca con la temperatura, sin que
se vea afectada por ningin fendmeno de desactivacién. Este pardmetro, al contrario de lo que
cabria esperar, disminuye al aumentar la temperatura de reaccién. Este comportamiento puede
deberse a una extrapolacidon a tiempo cero errdnea, ocasionada por una desactivacion del

catalizador muy rapida en los primeros instantes de la reaccion.
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FIGURA 6.16: Evolucion de la conversion de acetofenona a tiempo cero y la constante de desactivacion

en funcion de la temperatura con el catalizador de Pt/Al203

Por otro lado, la dependencia de la constante de desactivacién con la temperatura suele
ajustarse a ecuaciones tipo Arrhenius (Froment y cols., 1990). En la Figura 6.17 se representan
como grafica tipo Arrhenius las constantes obtenidas. Se puede ver como la representacion se

aproxima bastante bien a la linealidad, obteniéndose una energia de activacion de 10.9 kJ/mol.

0.0015 0.0017 0.0019
YT

FIGURA 6.17: Representacion grdfica de Arrhenius para la variacion de la constante de desactivacion a 5

bar del catalizador de Pt/Al;0s3 con la temperatura (K)

181



Capitulo 6

Para comparar las diferencias observadas con respecto a las selectividades, se ha
representado el rendimiento de los productos obtenidos a cada temperatura, tanto al inicio

como al final de la reaccion en la Figura 6.18 y la Figura 6.19.

80 5
CATALIZADOR FRESCO mEB

70
60
50
40
30

Rendimiento (%)

20

10

275 ¢C 325¢eC 375¢C

FIGURA 6.18: Rendimiento en funcidn de la temperatura del catalizador fresco de Pt/Al,03 a 5 bar.
(representados; EB en el eje principal, B, T, ECH, ES y CHMC en el eje secundario)
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FIGURA 6.19: Rendimiento en funcidn de la temperatura del catalizador usado de pt/al.o3 a 5 bar

(representados; EB y ES en el eje principal, B, T, ECH y CHMC en el eje secundario)
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Para el catalizador fresco, el producto mayoritario en los tres casos es el etilbenceno, y se
observa que a medida que aumenta la temperatura el rendimiento de este producto (deseado)
se hace menor. A 275 2C se foman etilciclohexano y ciclohexilmetilcetona, mientras que a 325
2C y 375 2C los productos generados al inicio de la reacciéon son benceno, tolueno y estireno,
gue aumentan su rendimiento al aumentar la temperatura. Este comportamiento es debido a la
hidrogenacion competitiva del grupo carbonilo y el grupo fenilo (Jiang y cols., 2012). A esta
presion de operacidn, a temperaturas bajas se favorece la hidrogenacion del grupo fenilo, que

no se observa a mayor temperatura.

Respecto al catalizador usado, las formas hidrogenadas del anillo arématico del etilbenceno
(etilciclohexano) y de la acetofenona (ciclohexilmetilcetona) siguen formandose Unicamente a
275 °C. Con respecto al etilbenceno, es el producto que presenta un mayor rendimiento con

para las 3 temperaturas ensayadas, siendo menor a la mayor temperatura, 375 °C.

Se han representado para las tres temperaturas de operacion las curvas que describen la
evolucidn de la selectividad en funcidén de la conversidn en la Figura 6.20, la Figura 6.21 y la

Figura 6.22.

Estas curvas, permiten discutir el posible mecanismo de reaccion en funcién de la

temperatura de operacion empleada.
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FIGURA 6.20: Curvas selectividad vs conversion del catalizador de Pt/Al;03 a 275°Cy 5 bar (EB =

etilbenceno, ES = estireno, ECH = etilciclohexano y CHMC = ciclohexilmetilcetona)
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FIGURA 6.21: Curvas selectividad vs conversidn del catalizador de Pt/Al203 a 3252Cy 5 bar (EB =

etilbenceno, ES = estireno y B = benceno)
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FIGURA 6.22: Curvas selectividad vs conversidn del catalizador de Pt/Al203 a 3752C y 5 bar (EB =

etilbenceno, ES = estireno, B = benceno y T = tolueno)

Como ya se habia comentado, a la menor temperatura 275 2C, se observa como producto de
reaccion, ciclohexilmetilcetona, segun la Figura 6.20, parece ser un producto de reaccion
primario, formado por la hidrogenacién del anillo aromdtico de la acetofenona. Sin embargo, su
selectividad disminuye para conversiones altas, lo que sugiere que otro producto se estd
formando a partir de la CHMC. Segun, el mecanismo global de reaccién de la acetofenona

incluido en la Figura 6.23, el producto formado seria etilciclohexano.

184



Hidrodesoxigenacion catalitica de Acetofenona con catalizadores de Platino soportados

g OH
H,0
CHs) —— CHy ———» A
2
lHZ H,
} v
o HO.__CHs
H, Ha H, CH
o — — -«— O/\ 3
3

FIGURA 6.23: Mecanismo global de reaccidn de la HDO de acetofenona

A ninguna de las tres temperaturas de operacion se obtiene 1-feniletanol, sin embargo, a la
presion de 5 bar, el estireno, no resulta tan inestable como a las presiones de 10 y 15 bares
estudiadas en el anterior apartado, y al menos una parte del etilbenceno obtenido se produce
por hidrogenacién del doble enlace C=C de este intermedio de reaccidn a las tres temperaturas

de operacion.

Ademas bajas temperaturas parecen no favorecer la formacidon de benceno, ya que este
producto solamente se registra a 3259C y 3759C. El tolueno, sélo se obtiene a la mayor

temperatura de operacién.

Se podria comentar que:

e Un mayor rendimiento del producto deseado, EB, se produce a temperaturas mas
suaves, en este caso 275 2C. Ademds, a menores temperaturas la desactivacion es
menor, segun las conclusiones extraidas de las curvas de desactivacién, asi como de

la constante de desactivacion Kq, que era menor para esta temperatura.

e La hidrogenacién del anillo aromatico, podria causar una desactivacion mas suave

sobre el catalizador de platino, que la hidrogenacion del grupo carbonilo.

e Al aumentar la temperatura de reaccién la conversién disminuye, al contrario de lo
que cabria esperar. Probablemente debido, a la mayor desactivacion sufrida por el

catalizador a mayores temperaturas de operacion.
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=  Caracterizacion de los catalizadores

Se ha procedido, al igual que en los experimentos anteriores, a caracterizar los catalizadores

empleados por fisisorcidn con nitrégeno, y oxidacién a temperatura programada.

Las isotermas de adsorcion del catalizador fresco de y del usado obtenidas a 2752C y 3752C
se muestran en la Figura 6.24 y en la Figura 6.25. La muestra de catalizador usado a la

temperatura de 3252C no se caracterizd, debido a que se recuperd una cantidad de masa

insuficiente.
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FIGURA 6.24: Isotermas de adsorcion del catalizador fresco y usado de Pt/Al>Oz con acetofenona a 5 bar
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FIGURA 6.25: sotermas de adsorcién del catalizador fresco y usado de Pt/Al.Oz con acetofenona a 5 bar
y 375 ¢C
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Las caracteristicas texturales obtenidas se recogen en la Tabla 6.2.

TABLA 6.2: Parametros texturales de los catalizadores de Pt/Al.O3 usados (influencia de la temperatura

a 5 bar) y fresco en la HDO de acetofenona

B Pt/A|203
PARAMETROS TEXTURALES

Fresco 275°C 375°¢C

Area BET (m?%/g) 87 75 79
Volumen mesoporos (BJH, cm3/g) | 0.46 0.41 0.41

Diametro medio poro (A2) 174 175 168

Se observa que el drea superficial desciende respecto del catalizador fresco para las dos
temperaturas de reaccion. Se obtiene un valor a 2752C de 75 m?/g, menor que a 3752C (79 m?/g),
aunque la diferencia entre ambos valores esta en el margen de error de la medida. En cuanto al
volumen de poros, aambas temperaturas se reduce para los catalizadores usados, obteniéndose

el mismo valor para las dos temperaturas.

Se aprecia que no hay relacién entre la pérdida de actividad catalitica y la disminucién del

area superficial.

COo2
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FIGURA 6.26: Perfil TPO del catalizador de Pt/Al:03 usado a 5 bar y 2752C de acetofenona en n-heptano
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Unicamente se ha realizado un ensayo TPO, para el catalizador usado a 2752C, monitorizando
los perfiles de CO,, mediante una rampa de temperatura de 52C/min desde 502C hasta 900°C.
El perfil de emisidn de CO, se muestra en la Figura 6.35. Se produce una emisidon de CO,, entre
400 y 900 9C, presentando un maximo a 6009C, lo que indica la formacién de depdsitos
carbonosos sobre la superficie del catalizador. La emisiéon de CO,, contrasta con los resultados
de desactivacion, dénde se concretd a 2752C, era donde se observaba una menor pérdida de
actividad catalitica. Adn asi, la formacién de coque tuvo lugar a 2752C. Ademds de CO, también
se pudo comprobar mediante el analisis de TPO, la emisién de CO, siendo la sefial de mondxido

de carbono de mas intensidad que la producida por el CO,.

6.3.2. Influencia de la temperatura a 10 bar

La influencia de la temperatura en la actividad de los catalizadores de platino soportados
sobre alumina, con acetofenona en n-heptano, también se estudié a 10 bar, presién con la que
se obtuvieron resultados mas favorables en el apartado 6.2., a dos temperaturas de operacion,
275°C y 3752C. Para todos los experimentos se ha alimentado al reactor una disoluciéon 1 mol/L
de acetofenona en n-heptano, con un caudal de 0.5 mL/min. El flujo de hidrégeno introducido
ha sido de 22.5 veces superior a la cantidad estequiométrica necesaria, para que la
concentracién de hidrogeno no varie de forma apreciable durante la reaccién. Como en el
apartado 6.3.1,, se ha reducido la masa de catalizador empleada a 0.1875 g, es decir, % partes
de la empleada en los primeros experimentos. Ademas en el reactor se sigue afiadiendo vidrio,
0.56 g. Para facilitar la posterior separacion, el tamafio de particulas del catalizador ha estado

comprendido entre 100 y 250 pum y el del vidrio entre 355y 710 um.

La duracidn de los ensayos de desactivacion ha sido de 50 horas aproximadamente para

todos los experimentos.

En la Figura 6.27 se representan los perfiles de conversién y selectividad de la reaccién de
HDO de acetofenona con Pt/Al,05 a 10 bar y 2759C, apreciandose durante las primeras 20 horas
un descenso pronunciado de la conversién, que se reduce desde casi el 90% hasta valores
proximos al 40%. A partir de las 20 horas la pérdida de actividad del catalizador es muy suave,
mostrando una meseta de estabilidad a partir de las 35 horas aproximadamente, hasta el final

del experimento.
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FIGURA 6.27: Curvas de conversion de acetofenona con Pt/Al;03 a 10 bar y 275°C y selectividad hacia
los productos de reaccion con el tiempo (B = benceno, ECH = etilciclohexano, EB = etilbenceno, CHMC

= ciclohexilmetilcetona)

En la segunda gréfica de la Figura 6.27, en la que se representa la selectividad hacia los
productos de reaccién, se pone de manifiesto que el etilbenceno sigue siendo el producto
mayoritario, con conversiones mayores al 70% durante todo el ensayo. Ademas, a medida que

transcurre el tiempo de reaccién aumenta la selectividad del mismo.

En cuanto a los demds productos obtenidos, al igual que en el apartado 6.3.1., a la
temperatura menor de operaciéon, 2752C, se obtuvieron etilciclohexano (ECH) vy

ciclohexilmetilcetona (CHMC), productos obtenidos por hidrogenacion del grupo fenilo del
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etilbenceno y la acetofenona respectivamente. En este caso tanto el etilciclohexano como el
benceno tienen selectividades muy bajas, mientras que la selectividad de ciclohexilmetilcetona

aumenta con el tiempo de reaccién hacia valores cercanos al 15%.

El segundo experimento a 10 bar se realizd a 3752C. En la Figura 6.28 puede observarse que
durante las primeras 10 horas de reaccidn la conversiéon del catalizador de platino desciende de

forma pronunciada, para luego permanecer estable en valores proximos al 40% hasta el final del

experimento.
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FIGURA 6.28: Curvas de conversion de acetofenona con Pt/Al:03 a 10 bar y 3759 y selectividad hacia

los productos de reaccion con el tiempo (B = benceno, T = tolueno, EB = etilbenceno, ES = estireno)
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En cuanto a la selectividad hacia los productos de reaccidn, se obtuvieron, benceno, tolueno,
etilbenceno y estireno, siendo el etilbenceno el producto mayoritario, con selectividades
mayores del 70%, que aumentan gradualmente. El estireno también aumentd a partir de las 10
horas de reaccién. En cuanto al benceno y tolueno, las selectividades hacia ambos fueron muy

bajas durante todo el tiempo de reaccidn.

Si se comparan los resultados para las dos temperaturas ensayadas, Figura 6.29, se observa
que durante las primeras 15 horas aproximadamente para ambas curvas se produce un
descenso considerable de la actividad, y que después la conversidon permanece estable con el
tiempo en valores similares en los dos casos, entre el 35-40%, hasta las 40 horas de reaccidn. A
partir de las 40 horas, la conversién a 3759C es ligeramente superior. Estos resultados permiten
realizar estudios cinéticos en estas condiciones, debido a la meseta de estabilidad catalitica

observada para ambas temperaturas.

100 s
° ° ® T=2752C
°
80 - ° T=375¢C
S
c 60 o
0
2 °
°
S 40 - °e” 5, _ &
o Y00 &
o ... 0o O o
20 -
0 T T T T T
0 10 20 30 40 50
Tiempo (h)

FIGURA 6.29: Influencia de la temperatura sobre la conversion de acetofenona con Pt/Al:03 a 10 bar

Para realizar una comparacion de los productos obtenidos en los dos estudios realizados, se
ha hecho una representacion del rendimiento hacia los productos de reaccién para las dos
temperaturas, tanto para el catalizador fresco (Figura 6.30), como para el usado (Figura 6.31).
En ambas graficas, los productos minoritarios se representan en el eje secundario, mientras que

el etilbenceno lo hace en el eje principal (eje de la izquierda).

Al inicio de la reaccién, Figura 6.30, el producto mayoritario como ya se ha comentado es el

etilbenceno para las dos temperaturas, aunque es algo mayor para 3752C. A baja temperatura
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se favorece la hidrogenacién del grupo fenilo, la cual no es observable a 3759C, para la que no
se obtiene ni etilciclohexano ni ciclohexilmetilcetona. Por otro lado, tampoco se observa a 2752C
formacién de estireno, producto intermedio entre el alcohol hidrogenado no observado en
ningun caso (feniletanol) y el etilbenceno. El benceno, obtenido para ambas temperaturas,

aumenta su rendimiento al aumentar la temperatura.
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FIGURA 6.30: Rendimiento en funcién de la temperatura del catalizador fresco de Pt/Al;O3 a 10 bar
(representados; EB en el eje principal, B, T, ECH, ES y CHMC en el eje secundario)
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FIGURA 6.31: Rendimiento en funcién de la temperatura del catalizador usado de Pt/Al;03 a 10 bar
(representados; EB en el eje principal, B, T, ECH, ES y CHMC en el eje secundario)
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Los productos obtenidos para ambas temperaturas son los mismos al inicio y al final de la
reaccion, no obteniéndose nuevos productos a ninguna temperatura con el transcurso de la
reaccion. En la Figura 6.31, se aprecia cdmo, al contrario que sucedia para el catalizador fresco,
el rendimiento hacia etilbenceno aumenta a mayor temperatura. Asi a 2752C el rendimiento de
EB es del 22%, mientras que a 3752C es del 37%. Esta diferencia puede estar relacionada con la

mayor conversion observada a 3752C al final del experimento, frente a la observada a 275°C.

En la Figura 6.32 y Figura 6.33 se representan las curvas de selectividad conversién para las

dos temperaturas estudiadas, 2759C y 3752C a 10 bar de presion.

A la menor temperatura, 275 9C, se favorece la hidrogenacién del anillo bencénico,
obteniéndose ciclohexilmetilcetona y etilciclohexano. La CHMC segun la forma de la curva
representada en la Figura 6.32, se corresponde con un producto de reaccién primario, cuya
selectividad desciende a altas conversiones, por lo que otro producto de reaccién se forma a
partir de la CHMC, en este caso, este producto de reaccién seria el ECH, ya que se formaria por
hidrogenacion directa del grupo carbonilo de la CHMC. El EB, es un producto de reaccién
primario, formado por hidrogenacién directa del grupo carbonilo de la acetofenona, ya que no
se observa estireno, como producto intermedio de reaccién, ademas a altas conversiones la
selectividad del EB desciende ligeramente, lo que podria estar justificado por la formacion de
benceno o de etilciclohexano, que también se puede producir al hidrogenar el grupo fenilo del

EB.
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FIGURA 6.32: Curvas selectividad vs conversion del catalizador de Pt/Al;03 a 275°C y 10 bar (EB =

etilbenceno, B = benceno, ECH = etilciclohexano y CHMC = ciclohexilmetilcetona)
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A la temperatura de 3752C, Figura 6.33, se observa, al igual que a la presidn de 5 bar, que a
altas temperaturas la reaccién no es selectiva hacia la formacién de ECH y CHMC. Por tanto,
altas temperaturas favorecen uUnicamente la hidrogenacién del grupo carbonilo, sin haber
competencia por la hidrogenacion del anillo aromatico. Los productos obtenidos a 3759C,
discrepan de los obtenidos para la misma reaccién a 10 bar a una temperatura de 3252C, donde
no se observd la formaciéon de estireno. Por tanto, a mayor temperatura para favorecerse de
nuevo la formacidn de este intermedio de reaccion, que seria un producto primario de reaccion,
cuya selectividad disminuye a altas conversiones debido a la formacién de etilbenceno. El
benceno y tolueno, serian productos finales de reaccién, formados por descomposicion del

etilbenceno muy probablemente.
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FIGURA 6.33: Curvas selectividad vs conversion del catalizador de Pt/Al;03 a 375°Cy 10 bar (EB =

etilbenceno, ES = estireno, B = benceno y T = tolueno)

Por tanto se podria comentar segun los resultados expuestos que:

o Se debe favorecer la reaccidn de HDO con acetofenona en n-heptano y catalizadores
de platino a conversiones mas altas, que permitan un mayor rendimiento del

producto deseado de reaccidn, etilbenceno.

e Aumentar la presiéon de 5 a 10 bar, suposo de nuevo, al igual que se habia confirmado

en el apartado 6.2. una mejora en la actividad del catalizador.

e La variacién de la temperatura de reaccion, en este caso, no supuso una mejora

sustancial sobre la actividad catalitica.
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e Al aumentar la temperatura hasta 3752C se favorece Unicamente la hidrogenacion
del grupo carbonilo, lo que hace mas interesantes los productos de reaccién finales,
ya que su indice de octano es mayor, y ademas se obtienen Unicamente productos

libres de oxigeno.

= Caracterizacion de catalizadores

Tras el estudio de la influencia de la temperatura es interesante caracterizar los catalizadores

empleados.
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FIGURA 6.34: [sotermas de adsorcidn del catalizador fresco y usado de Pt/Al;03 con acetofenona a 10

bary 275°C
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FIGURA 6.35: Isotermas de adsorcion del catalizador fresco y usado de Pt/Al:Oz con acetofenona a 10
bar 375 °C
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Asi se han sometido los catalizadores de platino usados a un analisis de fisiorcién con

nitrégeno, obteniéndose las isotermas de adsorcidn para las dos temperaturas ensayadas, que

se representan junto con la isoterma del correspondiente catalizador fresco en la Figura 6.34

para la temperatura de 2752C vy en la Figura 6.35 para 3759C.

Este tipo de isotermas son de tipo IV segun la clasificacion de la IUPAC, es decir,

corresponden a sélidos mesosporosos.

Las caracteristicas texturales mas importantes medidas se recogen en la Tabla 6.3.

TABLA 6.3: Parametros texturales de los catalizadores de Pt/Al.O3 usados (influencia de la temperatura

a 10 bar) y fresco en la HDO de acetofenona

PARAMETROS TEXTURALES

Pt/Al,0O;

Fresco 275°¢C 375°¢C

Area BET (m?/g) 87
Volumen mesoporos (BJH, cm3/g) | 0.46
Diametro medio poro (A2) 174

78

0.40

167

66

0.31

142

Se observa que el area superficial, volumen de poros y didmetro medio de poro disminuyen

mas a la temperatura mayor, 3752C.
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FIGURA 6.36: Grdfica de relacion de Xso/Xo frente a la disminucion de drea Bet del Pt a 10 bar, influencia

de la temperatura
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Se ha representado también la relacion entre la conversion obtenida a las 60 horas de
reaccion y la conversion inicial, Xeo/Xo, ¥ la disminucion del drea BET (%) de los catalizadores
usados, Figura 6.36. Se observa que no hay relacion entre la pérdida de area superficial y la caida

de conversion.

6.4. INFLUENCIA DEL PRETRATAMIENTO DEL CATALIZADOR

En este apartado se ha estudiado el efecto de un tratamiento previo del catalizador de
platino/alimina antes de su uso en la reaccidon de HDO. Aunque los catalizadores comerciales
ya se suministran reducidos, a continuacién se estudiara el efecto de un pretratamiento con

hidrégeno “in situ” sobre la conversién.

Se estudia la HDO de acetofenona en n-heptano a 10 bar y 3752C (Figura 6.28), condiciones
favorables para la reaccion segun se ha visto en el apartado 6.3.2. La masa de catalizador
empleada serda la misma, 0.1875 g, diluida con vidrio, 0.56 g. Para facilitar la posterior
separacion, el tamafio de particulas del catalizador ha estado comprendido entre 100 y 250 um
y el del inerte entre 355 y 710 um. Se alimentara también al reactor una disolucién 1 mol/L de
acetofenona en n-heptano, con un caudal de operacion de 0.5 mL/min, hasta las 21 horas, y
posteriormente este se aumentara a 1 ml/min hasta el final del ensayo. Esta variacién en el flujo,
como se explicara a continuacién, se ha hecho para obtener conversiones menores durante la
reaccién y poder comprobar la estabilidad del catalizador. El flujo de hidrégeno introducido ha
sido de 22.5 veces superior a la cantidad estequiométrica necesaria, para que la concentracién

de hidrogeno no varie de forma apreciable durante la reaccion.

Para realizar el pretratamiento sobre el catalizador de platino, se seguira el procedimiento
experimental habitual, pero en este caso, una vez cargado el catalizador en el reactor, colocado
en el equipo de trabajo, y alcanzadas las condiciones de presidn y temperatura de la reaccion,
se hara pasar durante 8 horas el mismo flujo de hidrégeno con el que se operar3, sin alimentar
la disolucidn liquida durante estas 8 horas. La duracién de la reaccidn, incluido el

pretratamiento, ha sido de aproximadamente 50 horas.

En la Figura 6.37 se recogen los datos de conversidn y selectividad obtenidos. Se aprecia que
durante las primeras 21 horas los valores obtenidos de conversidon son muy estables y muy altos,
mayores del 90%, por lo que se decidié disminuir el tiempo espacial para lograr conversiones
mas bajas y poder comprobar la estabilidad del catalizador tras el pretratamiento. Asi, a partir

de las 21 horas se aumenté el caudal de entrada de la disolucién liquida de acetofenona en n-
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heptano hasta 1 ml/min, con lo que la conversion bajo hasta alrededor del 70%, mostrando

igualmente una meseta estable hasta el final del ensayo.
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FIGURA 6.37: Curvas de conversion de acetofenona con Pt/Al,03 a 10 bar y 3752C mds pretratamiento
con H:z de 8 horas y selectividad hacia los productos de reaccion con el tiempo (B = benceno, EB =

etilbenceno, ES = estireno)

En cuanto a los productos de reaccion formados, aunque en la Figura 6.37 Unicamente estén
representados benceno, etilbenceno y estireno, también se observé en el GC-FID la formacion
de tolueno, aunque con selectividad en todo caso menor del 0.5% y por eso no se ha incluido en
dicha representacion. La grafica también se encuentra divida en dos secciones, para diferenciar

el diferente caudal de disolucién bombeado durante el experimento. No se aprecian diferencias
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significativas en las selectividades al variar el tiempo espacial, quizas lo mas notable es un ligero
aumento en la formacidn de estireno a partir de las 21 horas de reaccidn. El etilbenceno sigue
siendo el producto mayoritario formado con selectividades mayores al 80% durante todo el

experimento.

En la Figura 6.38 se comparan los resultados de conversidn obtenidos con y sin
pretratamiento del catalizador (Figura 6.28). Los puntos con pretratamiento rodeados son los
que corresponden a un caudal de 1 ml/min. Los resultados ponen de manifiesto el catalizador
de platino soportado sobre alimina con pretratamiento muestra estabilidad como el sin tratar,

pero con valores de conversidon mas altos, operando a tiempo espacial menor.
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FIGURA 6.38: Influencia del pretratamiento del catalizador Pt/Al>Oz sobre la conversion de acetofenona
a 10 bary 375°C

Después de realizar el experimento incluido en la Figura 6.37 y antes de sacar el catalizador
del reactor se decidié comprobar el efecto de la corriente de H, sobre el catalizador a posteriori.
Es decir, se decidid6 comprobar si un post-tratamiento con H; sobre el catalizador de platino
aumentaria de nuevo la actividad del catalizador, recuperando asi la conversion perdida por el
mismo durante la reaccion. Se apago por tanto a partir de las 43.5 horas la bomba de HPLC de
la disolucion de acetofenona, y se mantuvo el flujo de H; en las condiciones de reaccién, 10 bar
y 3752C durante 14 horas. Posteriormente se comenzd de nuevo a introducir al reactor la
disolucién de 1 mol/I de acetofenona en n-heptano, y se recogieron diversas muestras hasta las

74 horas aproximadamente.
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En la Figura 6.39, se recogen los datos obtenidos, tanto antes como después de las 14 horas
en las que se mantuvo Unicamente el flujo de hidrégeno. Se puede apreciar como después de la
etapa de tratamiento del catalizador con H; la conversién obtenida es mas alta, alcanzandose

valores muy cercanos al 100% hasta el final de la reaccién.
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FIGURA 6.39: Influencia del postratamiento con H: del catalizador Pt/Al:03 sobre la conversion de
acetofenona a 10 bar y 375°C

Por tanto, se pueden hacer las siguientes afirmaciones:

e El catalizador de Pt/Al,O3 mejora su actividad siendo sometido a un tratamiento
previo a la reaccidn “in situ” con una corriente de H, durante 8 horas a 10 bar y

375°C.

e Tras la reaccion, el catalizador de Pt/Al,O; puede recuperar la actividad perdida
durante la reaccion sometiéndolo a un tratamiento de limpieza bajo las mismas

condiciones de operacidn con una corriente de H; durante 14 horas.

Existen diversas causas, que pueden justificar la recuperacion de la actividad perdida por el
catalizador tras la reaccidon, mediante un post-tratamiento “in-situ” con hidrégeno a alta
temperatura. Podria haber algin producto de reaccién, por ejemplo el agua, que desactive el
catalizador. Asi, un tratamiento a alta temperatura desorberia esa agua, y el catalizador

recuperaria su actividad catalitica inicial. También podria haber algun tipo de gasificacién de los
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depdsitos carbonosos, que al someter al catalizador a alta temperatura se quemarian y el

catalizador recuperaria también asi su actividad inicial.

Lo que se puede asegurar es que no hay sinterizacién de la fase activa, ya que en caso de que
la hubiera, el tratar el catalizador con una corriente de hidrégeno a alta temperatura no

arreglaria la desactivacion, y el catalizador no recuperaria su actividad catalitica inicial.

6.5. INFLUENCIA DEL CAUDAL DE HIDROGENO

Se ha realizado un estudio de la influencia del flujo de hidrégeno en la desactivacion del
catalizador, realizando dos experimentos de desactivacidn, uno con un exceso de hidrégeno de
22.5 veces la cantidad esquiométrica necesaria, y un segundo ensayo con un exceso de
hidrégeno la mitad que el primero. Ambos experimentos se realizaron a una presién de 10 bar
y una temperatura de 3759C, siendo la disolucién de acetofenona en n-heptano de la misma
concentracidén que en el resto de estudios anteriores, 1 mol/L. En este caso el caudal de

operacion sera de 1 ml/min.

La masa de catalizador empleada se redujo con respecto a los anteriores ensayos, donde se
utilizaban 0.1875g de catalizador, en este caso se emplearan 0.1 g, con el fin de trabajar en
valores de conversion mas bajos que permitan determinar mas claramente si existe o no
desactivacién. El catalizador también se ha diluido con vidrio, y para facilitar la posterior
separacion, el tamafio de particulas del catalizador ha estado comprendido entre 100 y 250 um

y el del inerte entre 355y 710 um.

En ambos ensayos se realizd un pretratamiento del catalizador con H; “in situ” durante 8
horas, dado que en el apartado 6.4. se ha comprobado la eficacia del mismo sobre la actividad
del catalizador. La duracién de los experimentos ha sido de algo menos de 20 horas en el primer
caso y de 30 horas en el segundo, sin contar en ambos casos las 8 horas de pretratamiento

previas a la reaccion.

En la Figura 6.40 se representan las curvas de conversion y selectividad obtenidas para el
experimento con exceso de H, del 11.25%. Se aprecia como durante las primeras 10 horas de
reaccioén la actividad disminuye de forma drastica, sin embargo, a partir de ese momento el
catalizador presenta una meseta de estabilidad, con valores de conversién de aproximadamente

el 30%.
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Por otro lado, los productos de reaccion obtenidos fueron benceno, etilbenceno, estireno y
tolueno, aunque la selectividad para este ultimo, salvo al inicio de la reaccién, fue muy baja
durante todo el ensayo, cercana al 0%, por lo que no se ha incluido en la Figura 6.40. La
selectividad hacia el etilbenceno, producto mayoritario, desciende suavemente durante las
primeras 10 horas de reaccién, del mismo modo que lo hace la conversion, posteriormente se
mantiene aproximadamente estable en valores alrededor del 70%. El estireno tiende a

aumentar segln avanza el tiempo de reaccidn, alcanzando un valor final de poco mas del 8%.
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FIGURA 6.40: Curvas de conversion de acetofenona con Pt/Al:03 a 10 bar y 3759C con exceso del 11.25%
de H2 y selectividad hacia los productos de reaccion con el tiempo (B = benceno, EB = etilbenceno, ES

= estireno)
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Los resultados del ensayo realizado con un exceso de H, del 22.5% se representan en la
Figura 6.41, donde se puede ver como se produce una gran desactivacién del catalizador durante
las primeras 10-12 horas, y posteriormente la conversidn estabiliza hasta el final del

experimento, con valores de aproximadamente el 40%.
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FIGURA 6.41: Curvas de conversion de acetofenona con Pt/Al203 a 10 bar y 3752C con exceso del 22.5%
de H: y selectividad hacia los productos de reaccion con el tiempo (B = benceno, EB = etilbenceno, ES

= estireno)

Al igual que para el experimento con exceso de H; del 11.25%, también se observa la
formacién de tolueno, pero tan escasa, que no se ha incluido en la Figura 6.41. El etilbenceno

presenta durante las primeras 10 horas una selectividad cercana al 100%, para posteriormente
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descender y mantenerse estable en valores del 80%. El benceno va disminuyendo su selectividad

al aumentar el tiempo de reaccidn, y el estireno va aumentando.

En la Figura 6.42 se comparan los resultados a ambos caudales de hidrégeno. Para ambas
curvas se aprecia una tendencia similar, durante las primeras 10 horas sufren una pérdida de
actividad bastante pronunciada y posteriormente adquieren una cierta estabilidad con el tiempo
de reaccion. El efecto de la disminucidn en el caudal de hidrégeno es analogo al de disminuir la
presion de operacién (apartado 6.2.), puesto que en ambos casos se disminuye la presién parcial

de hidrdgeno, lo que hace al catalizador menos estable.
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FIGURA 6.42: Influencia del caudal de H: sobre el catalizador de Pt/Al203 a 10 bar y 375°C

Para realizar una comparacién entre los productos obtenidos en cada estudio y sus
selectividades al inicio y final de la reaccidn, se ha calculado el rendimiento de cada producto

formado en cada experimento y se han representado en la Figura 6.43 para el catalizador fresco

y Figura 6.44 para el usado.

En la Figura 6.43 se aprecia como al inicio de la reaccidn, el rendimiento de etilbenceno es
mayor al trabajar con mayor caudal de hidrégeno, aumentando éste de un 69% a un 92%. El
estireno sin embargo disminuye su rendimiento al aumentar el caudal de hidrégeno, o dicho de
otra forma, cuando aumenta el rendimiento del etilbenceno disminuye el de estireno. La
formacién de benceno es mayor para un exceso de hidrégeno menor, y el tolueno es muy similar

en ambos casos. Como cabria esperar, al disminuir la concentracion de hidrégeno, aumenta la
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selectividad hacia los compuestos insaturados o hacia los productos resultantes de la ruptura de

enlaces carbono-carbono.
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FIGURA 6.43: Influencia del caudal de hidrégeno sobre el rendimiento del catalizador fresco de Pt/Al.O3
a 10 bar y 3759C (representados; EB en el eje principal, B, Ty ES en el eje secundario)
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FIGURA 6.44: Influencia del caudal de hidrégeno sobre el rendimiento del catalizador usado de Pt/Al,O3
a 10 bar y 3759C (representados; EB en el eje principal, B, Ty ES en el eje secundario)

Al final de la reaccidn se aprecia que el rendimiento de tolueno es muy bajo, menor del 0.5%.

Entre los rendimiento de benceno y estireno no existen muchas diferencias al emplear uno u
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otro exceso de hidrégeno, y para el producto deseado de reaccion, el etilbenceno, el

rendimiento es mayor a mayor caudal de hidrégeno.

Se representan también las curvas de selectividad de los distintos productos de reaccién en
funcidn de la conversién, para los dos caudales de hidrégeno, 11.25% Figura 6.45y 22.5% Figura

6.46.
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FIGURA 6.45: Curvas selectividad vs conversion del catalizador de Pt/Al;03 a 375°C y 10 bar con un

exceso del 11.25% de H: (EB = etilbenceno, ES = estireno, B = benceno y T = tolueno)
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FIGURA 6.46: Curvas selectividad vs conversion del catalizador de Pt/Al;03 a 375°C y 10 bar con un

exceso del 22.5% de H: (EB = etilbenceno, ES = estireno, B = benceno y T = tolueno)
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Para ambos caudales, se puede observar que el estireno es un producto de reaccién primario,
gue ademads es un intermedio de reaccidn, ya que para ambos caudales de operacién, disminuye
su selectividad a conversiones altas, lo que como ya se ha comentado en otros apartados, esta

relacionado con la formacidn de etilbenceno por hidrogenacidn del doble enlace C=C.

6.6. REGENERACION DEL CATALIZADOR

En este apartado se busca el optimizar al maximo el uso del catalizador, a nivel de laboratorio
este paso quizds tenga menor importancia, pero en la industria, la regeneracidn del catalizador

siempre serd un proceso menos costoso que la adquisicion de uno nuevo.

Las principales causas de desactivacion de los catalizadores de metal precioso, como ya se
ha comentado es la formacién de depdsitos carbonosos que bloquean lo poros del catalizador,
junto que la sinterizacién observada. La formacion de depdsitos carbonosos es una causa de
desactivacién bien conocida en operaciones de craqueo catalitico e hidrotratamiento en la

industria.

La formacion de coque sobre la superficie del catalizador es, en principio, un tipo de
desactivacion reversible, es decir, quemando los depdsitos carbonosos el catalizador adquiriria
de nuevo su actividad inicial. Para eliminar estos depdsitos carbonosos se ha probado su

calcinacion.

= Calcinacion del catalizador

Uno de los parametros fundamentales en esta técnica de regeneracion es la seleccion de la
temperatura de calcinacidn. La temperatura debe ser lo suficientemente alta como para quemar
todos los depdsitos carbonosos. Ademas, la temperatura debe ser inferior a la temperatura de
cambio de fase del soporte empleado, en este caso, la transicidn de y-alimina a a-alimina, que

ocurre a temperaturas superiores a 10972C.

Segun los resultados de TPO descritos en anteriores apartados se seleccionaron dos

temperaturas de calcinacién, 500 y 600°C.
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6.6.1. Regeneracion del catalizador de Pt/Al.O3 a una temperatura de calcinacion

de 6002C

Para estudiar la posibilidad de regeneracién del catalizador de platino mediante calcinacién
a 6009C, se ha seleccionado el catalizador utilizado en el estudio de la influencia del caudal de
hidréogeno con un exceso del 11.25 % respecto del estequiométrico, con un tiempo total de
reaccion de casi 30 horas, incluidas las 8 horas de pretratamiento, operando a 3752Cy 10 bar, y

con caudal de disolucién de acetofenona en n-heptano (1 mol/L) de 1 ml/min.

Después de la reaccidn en las condiciones indicadas, el catalizador usado se separé del vidrio
gue le acompaiia por tamizado, y posteriormente se secd en estufa a 1002C durante una noche.
Después se pesé y la masa recuperada fue de 0.085 g, presentando un aspecto mucho mas
oscuro que el del catalizador fresco, debido probablemente al coque depositado. A continuacion

el catalizador se introdujo en una mufla a una temperatura de 6002C durante 2 horas.

Una vez realizada la calcinacidn en la mufla, y enfriada a temperatura ambiente, la masa final
de la muestra de catalizador recuperada fue de 0.079g. El color de la muestra después de la
calcinacién fue anaranjado, debido a la forma oxidada del platino. Posteriormente, se utilizo el
catalizador regenerado siguiendo el mismo protocolo que con catalizador fresco. Se cargo el
catalizador en el reactor mezclado con vidrio, y a continuacion se le sometid a un pretratamiento

con H; durante 8 horas a 10 bar y 3752C, con un caudal de hidrégeno con un exceso del 11.25%.

La evolucidn de la conversidn obtenida y la selectividad hacia los productos de reaccidn del

catalizador regenerado se incluyen en la Figura 6.47.

Se aprecia que el catalizador tras ser sometido al proceso de regeneracién recupera una
actividad y estabilidad notables, observdndose solo una cierta disminucidn de la conversion tras
las primeras 10 horas de reaccidon, pero posteriormente se ve una meseta estable en valores

cercanos al 80%.

En cuanto a la selectividad, se aprecia que la selectividad hacia el etilbenceno y el estireno
cambian a partir de las 10 horas, descendiendo la formacién de etilbenceno y aumentando la de
estireno. También se observé la formacion de benceno, aunque la selectividad durante las 20

horas de reaccion fue menor del 1%, por lo que no se incluyd en la anterior grafica.
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FIGURA 6.47: Curvas de conversion de acetofenona con Pt/Al;Os3 regenerado mediante calcinacidn a
600°C, a 10 bar y 3752C con exceso del 11.25% de H: y selectividad hacia los productos de reaccion

con el tiempo (EB = etilbenceno, ES = estireno)

En la Figura 6.48 se incluye una grafica que permite comparar las curvas de desactivacién de
catalizador antes y después de la regeneracién. Como se puede observar, el catalizador no sdlo
recupera la actividad catalitica inicial (82%), sino que mejora el comportamiento del catalizador
fresco. En ambos casos se aprecia una meseta de estabilidad a partir de las 10 horas de
experimento, aunque en el caso del catalizador regenerado los valores de conversién son

notablemente superiores, préximos al 80%.
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FIGURA 6.48: Comparacion del catalizador de Pt/Al.O3 regenerado mediante calcinacion a 600°C y el

mismo catalizador sin regenerar

6.6.2. Regeneracion del catalizador de Pt/Al.Os; a una temperatura de calcinacion

de 5002C

A la vista de los resultados obtenidos en el apartado 6.6.1., en los que se logré regenerar el
catalizador de manera dptima a 6002C, se pensd en reducir la temperatura de calcinacién en

1002C para comprobar si la actividad catalitica se recuperaba de igual forma.

Para llevar a cabo dicho estudio, primero se realizd un estudio de desactivacidon del
catalizador de Pt/Al,05 a 10 bar y 3752C, con un pretratamiento con H, durante 8 horas. La masa
de catalizador empleada, al igual que en el estudio de desactivacion del catalizador regenerado
a 6002C, fue de 0.1g, diluida con vidrio como inerte. Durante este ensayo se emplearon dos
caudales del liquido, 0.5ml/min y 1ml/min, ya que con el primero se obtuvieron conversiones
demasiado altas, que no permitian ver la desactivacidn del catalizador. El flujo de hidrégeno
introducido ha sido de 22.5 veces superior a la cantidad estequiométrica, para que la

concentracién de hidrogeno no varie de forma apreciable durante la reaccion.

En la Figura 6.49 se representan las curvas de conversion y selectividad obtenidas. Durante
las primeras 14 horas de reaccidon se operd con un caudal del liquido de 0.5ml/min,
obteniéndose unos valores de conversion muy altos, cercanos al 100%. Por ello, se subié el

caudal hasta 1 ml/min, para disminuir el tiempo espacial y obtener conversiones mas bajas y
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poder observar la desactivacion del catalizador. Al aumentar el caudal, la conversion desciende

hasta el 50% aproximadamente, permaneciendo practicamente estable hasta el final del ensayo.
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FIGURA 6.49: Curvas de conversion de acetofenona con Pt/Al:03 a 10 bar y 375°C y selectividad hacia los

productos de reaccion con el tiempo (EB = etilbenceno, ES = estireno)

Los productos mayoritarios obtenidos fueron etilbenceno y estireno. A los dos caudales la
selectividad de etilbenceno fue mayor, aunque se redujo desde el 80% hasta el 60% al aumentar
el caudal a 1 ml/min. Por el contrario, la selectividad del estireno aumenté al aumentar el caudal,

alcanzando un 30 % aproximadamente para 1 ml/min.

El catalizador de platino usado en este experimento se separd del vidrio diluyente por

tamizado y posteriormente se secé en estufa a 1002C durante una noche. El protocolo seguido
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fue el mismo que el descrito en el anterior apartado, 6.6.1. Después se pesd y la masa
recuperada fue de 0.078g. Tras pesarse el catalizador se introdujo en una mufla a 5002C durante
2 horas. La masa final recuperada tras la calcinacién fue de 0.069g. Posteriormente, se operd
con el catalizador regenerado siguiendo el mismo protocolo que con uno fresco, se cargé el
reactor con el mismo, mezclado con el diluyente, vidrio, y a continuacién se le sometié a

pretratamiento con H; durante 8 horas a 10 bar y 3752C, con un caudal de hidrégeno con exceso

del 22.5%.
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FIGURA 6.50: Curvas de conversién de acetofenona con Pt/Al.Oz regenerado mediante calcinacion a
5009C, a 10 bar y 375°C con exceso del 22.5% de H: y selectividad hacia los productos de reaccion

con el tiempo (EB = etilbenceno, ES = estireno)
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Los datos de conversidon obtenidos para el catalizador regenerado por calcinacién a 5002C se
muestran en la Figura 6.50. Se aprecia que aunque el primer punto toma un valor bastante alto,
73%, a continuacién la actividad catalitica decrece mucho en 6 horas, reduciéndose la

conversion hasta algo menos del 8%, siendo a las 9 horas menor del 2%.

Los productos de reaccidon formados fueron etilbenceno y estireno. El producto mayoritario
sigue siendo el etilbenceno, aunque en menor medida que en el resto de experimentos, y

observandose una mayor formacidn de estireno, que aumenta al transcurrir la reaccién.

Se incluye una comparacion entre los datos de conversién obtenidos para el catalizador sin
regenerar y regenerado, Figura 6.51. Para el catalizador sin regenerar sélo se han representado
los valores correspondientes al caudal de 1ml/min, ya que es el caudal de liquido empleado en
el estudio con el catalizador usado y calcinado. Se aprecia claramente como el catalizador
regenerado no consigue recuperar las propiedades iniciales, ya que la conversidon decrece

mucho mas rapidamente, y su actividad catalitica desaparece en menos de 10 horas.
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FIGURA 6.51: Comparacion del catalizador de Pt/Al.O3 regenerado mediante calcinacion a 500°C y el

mismo catalizador sin regenerar
Por tanto, se podria comentar que:

e La temperatura de calcinacion de 5002C, no resulta suficiente para recuperar la

actividad catalitica inicial del catalizador estudiado.

e El método de regeneracidn por calcinacién a 6002C, consigue no sélo recuperar la

actividad catalitica inicial, sino mejorarla respecto de los datos de desactivacion del

catalizador inicial.
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6.7. INFLUENCIA DEL TIPO DE SOPORTE

En este apartado se estudia la influencia del tipo de soporte sobre la actividad y la resistencia
a la desactivacion de los catalizadores de platino en las reacciones de hidrodesoxigenacion
catalitica con acetofenona. En el capitulo 5 se estudié la influencia del soporte para la HDO de
alcohol bencilico o acetofenona con el catalizador de paladio, no encontrandose diferencias

significativas entre el uso del soporte de alimina o carbdn activo.

Se han seleccionado tres tipos de soportes para compararlos con la alimina, éxido de titanio,
oxido de silicio y carbdn activo. Tanto el catalizador de platino soportado sobre alimina como
el soportado sobre carbdn activo son comerciales, suministrados por Engelhard. Los otros dos
catalizadores, sobre 6xido de titanio y 6xido de silicio, se han preparado en el laboratorio
mediante la técnica de impregnacién por via seca, como ya se ha descrito en el capitulo 4 de

materiales y métodos.

Para comparar con los resultados obtenidos con alumina, Figura 6.41, las condiciones de
operacién fueron las mismas que ese caso, es decir, presiéon 10 bar y temperatura 3752°C,
empleando un exceso de hidrégeno de 22.5% superior al estequiométrico. Ademds estas
condiciones resultaron ser las mas adecuadas en la hidrodesoxigenacion de acetofenona con

platino alimina. La masa de catalizador empleada fue de 0.1g, diluida con vidrio como inerte.

Aunque el catalizador comercial de platino soportado sobre carbén activo se suministra en
su forma reducida, al igual que el de alumina, se considerdé oportuno realizar el mismo
tratamiento que el realizado sobre el catalizador de platino alimina. Se comprobd que el
pretratamiento de dicho catalizador con una corriente de hidrégeno durante 8 horas mejoraba

su actividad catalitica.

Por otro lado los catalizadores de platino preparados en el laboratorio (platino soportado
sobre éxido de titanio, y de silicio) también se sometieron a reduccion con hidrégeno, antes del

comienzo de la reaccidn, para ser activados.

= Platino soportado sobre dxido de titanio

En la Figura 6.52 se incluyen las curvas de desactivacién y selectividad de los productos de
reaccién formados para el catalizador de platino soportado sobre dxido de titanio. Como se

observa en la primera grafica, la conversién desciende fuertemente durante las primeras 20
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horas de reaccidn, a partir de ese momento, aunque se aprecian fluctuaciones, la conversién

permanece aproximadamente estable hasta el final del ensayo, aunque en valores bajos.

En cuanto a los valores de la selectividad hacia los diferentes productos de reaccion, se tiene
qgue, aunque el etilbenceno sigue siendo el producto mas abundante, se obtienen valores para
el estireno mayores del 30% durante gran parte del experimento. Se aprecia como disminuye la
selectividad hacia el etilbenceno a medida que decae la actividad catalitica del catalizador
durante las primeras 20 horas de reaccién, y a su vez aumenta la selectividad hacia el

etilbenceno. El benceno y tolueno son productos muy minoritarios, con valores menores del 1%.
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FIGURA 6.52: Curvas de conversion de acetofenona con Pt/TiOz a 10 bary 3752C y selectividad hacia los

productos de reaccion con el tiempo (B = benceno, T = tolueno, EB = etilbenceno, ES = estireno)
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=  Platino soportado sobre dxido de silicio

El segundo catalizador preparado en el laboratorio fue el platino soportado sobre 6xido de
silicio, y para el mismo se recogen los resultados experimentales tanto de la desactivaciéon del
catalizador como de las selectividades de los productos formados en la Figura 6.53. En |la primera
figura puede observarse que la actividad catalitica se pierde casi en su totalidad durante las
primeras 20 horas. Ademas hay que sefalar que a las 15 horas aproximadamente se produce
una caida muy grande de conversion, pasando del 65% al 23%. Posteriormente la pérdida de

actividad es mas suave, con un valor final de conversién del 12% aproximadamente.
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FIGURA 6.53: Curvas de conversion de acetofenona con Pt/SiOz a 10 bar y 3752C y selectividad hacia los

productos de reaccion con el tiempo (B = benceno, EB = etilbenceno, ES = estireno)
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La segunda figura que representa la selectividad de los productos de reaccion en funcién del
tiempo se ha dividido en dos zonas. Sélo se tendra en consideracién la primera, ya que en la
segunda los datos son muy discordantes, quizas sea debido a los valores de conversion tan bajos
recogidos a esos tiempos de reaccién. Con el 6xido de silico, el etilbenceno es el producto
mayoritario, y el benceno es el segundo producto mds abundante, por encima del estireno, para

el cual se obtienen valores muy bajos de selectividad, menores al 1%.

= Platino soportado sobre carbdn activo
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FIGURA 6.54: Curvas de conversion de acetofenona con Pt/C a 10 bar y 375°C y selectividad hacia los

productos de reaccion con el tiempo (B = benceno, T = tolueno, EB = etilbenceno, ES = estireno)
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El catalizador de platino soportado sobre carbén activo, como ya se ha comentado es
comercial, y sus curvas de conversidn y selectividad se representan en la Figura 6.54. Este
catalizador, como se puede observar, es muy estable con el tiempo de reaccién, que en este
experimento concreto fue de 45 horas aproximadamente. Durante las mismas, no se observa
pérdida de actividad catalitica, no desciendo mas del 5% la conversion durante todo el ensayo.

No obstante, la elevada conversion alcanzada evitar que se detecte la posible desactivacién si

tuviese lugar.

En cuanto a las selectividades, es muy selectivo hacia la formacién de etilbenceno, mas del
95% durante todo el experimento. Se aprecia la formacién de benceno, tolueno y estireno,

aunque de manera muy minoritaria.

Los cuatro soportes estudiados en la HDO de acetofenona en n-heptano a 10 bar y 3752C se

comparan en la Figura 6.55.
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FIGURA 6.55: Influencia del tipo de soporte del catalizador de Pt sobre la conversion de acetofenona a 10
bary 375°C

Se puede observar que el catalizador soportado sobre carbén activo es, con gran diferencia
el que presenta mejor funcionamiento. Esto contrasta con los estudios realizados con Pd
(capitulo 5), donde se observé que carbon activo y alimina presentaban comportamiento
similar. Los catalizadores soportados sobre dxidos inorganicos presentar peor comportamiento,

y muy parecido entre ellos, quizds algo mejor para el catalizador comercial (alimina).
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A continuacion, se ha representado el rendimiento de cada producto de reaccién segun el

tipo de soporte empleado en la reaccidn, tanto al inicio, Figura 6.56 , como al final de la reaccion,

Figura 6.57.
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FIGURA 6.56: Influencia del tipo de soporte sobre el rendimiento del catalizador fresco de Pt a 10 bar y

3759C (representados; EB en el eje principal, B, Ty ES en el eje secundario)

Al comienzo de la reaccién, Figura 6.56, se aprecia que el soporte que mayor rendimiento
presenta hacia la formacién del producto deseado, etilbenceno, es el carbdn activo, con un valor
del 97%. El rendimiento del estireno es muy bajo con todos los soportes, menor del 1%, salvo
con el de dxido de titanio, que siendo también pequefio, alcanza casi un valor del 4%. El 6xido
de titanio es el que presenta también un rendimiento menor de etilbenceno. El tolueno tiene
un rendimiento también muy pequefio para los cuatro soportes, aproximadamente del 2% en
todos los casos. El benceno el que mds rendimiento presenta de los compuestos minoritarios,

sobre todo con el soporte de dxido de silicio, con un valor de casi el 13%.

EnlaFigura 6.57, en la que se representan los rendimientos de los distintos productos al final
de la reacciéon de HDO, se pone de manifiesto como el soporte de carbdn activo, es el que
proporciona un mayor rendimiento de etilbenceno (superior al 92%). La diferencia con los otros
soportes es muy considerable, con los soportes inorganicos el valor mas alto se da para la
alumina con un 31%, y el mas bajo para el éxido de silicio, 5%, que ademas fue el soporte que

mas pérdida de actividad tuvo durante los estudios realizados.
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Al igual que al inicio de la reaccidn, el soporte de éxido de titanio, es el que da mayor
rendimiento de estireno, 6%. La formacidn de tolueno sdlo se observa con éxido de titanio y
alumina, y con valores menores del 1%. El benceno, aunque se encuentra como producto de

reaccion con todos los soportes, sélo supera el 1% para el éxido de silicio.
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FIGURA 6.57: Influencia del tipo de soporte sobre el rendimiento del catalizador usado de Pt a 10 bar y

3759C (representados; EB en el eje principal, B, Ty ES en el eje secundario)
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FIGURA 6.58: Curvas selectividad vs conversion del catalizador de Pt/TiO> a 375°Cy 10 bar (EB =

etilbenceno, ES = estireno, B = benceno y T = tolueno)
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FIGURA 6.59: Curvas selectividad vs conversién del catalizador de Pt/SiOz2 a 3752C y 10 bar (EB =

etilbenceno, ES = estireno, B = benceno y T = tolueno)
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FIGURA 6.60: Curvas selectividad vs conversion del catalizador de Pt/C a 3752C y 10 bar con un exceso

del 11.25% de H: (EB = etilbenceno, ES = estireno, B = benceno y T = tolueno)

En la Figura 6.58, la Figura 6.59 y la Figura 6.60, se representan las curvas de selectividad en

funcién de la conversidn para los soportes de éxido de silicio, dxido de titanio y carbdn activo

respectivamente. El tipo de soporte no influye demasiado en los productos formados,

Unicamente hay diferencias para el carbdn activo y el 6xido de titanio, donde ademas de

estireno, etilbenceno y benceno, también se forma tolueno. Aunque tanto el benceno como el
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tolueno son productos de reaccién secundarios, formados a partir de otro producto de reaccion,
muy probablemente se formen por descomposicion de etilbenceno, aunque las bajas
concentraciones de ambos compuestos no permiten confirmarlo. Con todos los soportes se
observa, que el estireno es un producto de reaccidn primario, cuya selectividad se ve disminuida
a altas conversiones, lo que indica como ya se ha comentado en otros apartados, que se forma

un producto de reaccion a partir de estireno, etilbenceno.

En la Figura 6.58, para el soporte de titanio, parece mas claro que el etilbenceno es un
producto de reaccién secundario, formado por hidrogenacién del doble enlace C=C del estireno,
sin embargo, para el resto de soportes se podria pensar que esta no es la Unica via de formacién
del etilbenceno, la hidrodesoxigenacion directa del grupo carbonilo podria ser la via de
formacién principal en los demas casos, siendo el etilbenceno también un producto de reaccién

primario.

Se puede decir que los catalizadores preparados en el laboratorio, platino soportado sobre
Oxido de titanio y dxido de silicio, se comportan peor que los de tipo comercial, platino
soportado sobre alimina y sobre carbén activo. En ellos, la pérdida de actividad es mas rapida,
siendo el descenso mas pronunciado para el soporte de éxido de silicio. Ninguno de los dos
catalizadores preparados en el laboratorio mejora la actividad obtenida si la comparamos con el

catalizador ampliamente estudiado en este capitulo de platino soportado sobre aliumina.

Se podria comentar que:

e El soporte de tipo orgdanico, carbdn activo, mejora el rendimiento de la reaccién de

HDO de acetofenona en n-heptano a 10 bar y 3752C, para el catalizador de platino.

e En el capitulo 5 sin embargo, este tipo de soporte estudiado con el catalizador de
paladio no supuso una mejora sustancial de la actividad catalitica en las reacciones

de HDO al compararlo con el soporte de alimina para el mismo catalizador.
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6.8. ESTUDIO CINETICO DE LA HIDRODESOXIGENACION DE ACETOFENONA EN N-
HEPTANO CON PLATINO SOPORTADO

6.8.1. Modelizacién cinética de la hidrodesoxigenacion de acetofenona en n-

heptano con Pt/Al,O3

Tras los estudios de desactivacion realizados, en los que se estudid la influencia de la
temperatura y presidon sobre la actividad catalitica del catalizador de Pt/Al,Os, se decidié
estudiar la cinética de la HDO de acetofenona a 2752C y 3752C con una presién de 10 bar, ya

gue fueron las mejores condiciones de operacién estudiadas.

En la Figura 6.61 se representan los principales productos formados en la hidrogenacién de
la acetofenona (Cheny cols., 2012). Se observa que existe competencia entre el grupo carbonilo,
y el grupo fenilo. En este caso es mas interesante que reaccione el grupo carbonilo, para que el
indice de octano del hidrocarburo producido sea mas alto. Cuando la via de hidrogenacion del
grupo fenilo es la principal, el nimero de octano del hidrocarburo final, etilciclohexano, es
menor que la del etilbenceno, producto obtenido por hidrogenacion del grupo carbonilo de la

acetofenona.

La transformacion de cetonas en el hidrocarburo correspondiente mediante la
hidrogenacién del grupo carbonilo, puede tener lugar por tres mecanismos diferentes (Laurent

y Delmon, 1994)(Chen y cols., 2003)(Chen y Chen, 2004)(Cheny cols., 2012):

1. Hidrogenaciéon del grupo carbonilo de la acetofenona C =0 al alcohol
correspondiente, en este caso, 1-feniletanol, seguida de una deshidratacion del
grupo alcohol —OH produciendo estireno, y por ultimo hidrogenaciéon del doble
enlace C = C y obtencidn del hidrocarburo aromatico final, etilbenceno.

2. Hidrogenacion del grupo carbonilo de la acetofenona € =0 al alcohol
correspondiente, en este caso, 1-feniletanol, seguida de la hidrogenacidon del grupo
alcohol —OH vy la consecuente obtencién del hidrocarburo aromatico final,
etilbenceno.

3. Hidrogenodlisis directa, es decir, hidrogenacion del grupo carbonilo C = O de manera

directa, para la obtencién de etilbenceno.

En la Figura 6.61, se observa otra posible via de hidrogenacion de la acetofenona, en la que

tiene lugar la hidrogenacion del grupo fenilo, antes que la hidrogenacion del grupo carbonilo,
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obteniéndose ciclohexilmetilcetona. El grupo carbonilo no reaccionado de la cetona ciclica
obtenida, se transforma en el alcohol correspondiente por hidrogenacidn, y por hidrogendlisis

del grupo —OH se obtiene la forma no aromatica del etilbenceno, etilciclohexano.

® OH
-H,0
CHy) — 3 CHj, —2> ©/§
H,
le H;
}n
Hy H, H, CH
—> —> 3

FIGURA 6.61: Reactividad de acetofenona por HDO, posibles vias de reaccion
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FIGURA 6.62: Mecanismo A de reaccién de HDO de acetofenona con Pt/Al:03 a 2759 y 10 bar

CH;,

En funcién de los productos obtenidos durante los ensayos de estabilidad del catalizador a
2759C se proponen dos mecanismos alternativos de reaccidn, que se denominan mecanismo A,
Figura 6.62, y mecanismo B, Figura 6.63. En ambos mecanismos el etilbenceno se produce por
hidrogendlisis directa del grupo carbonilo de la acetofenona, no observdndose la formacidn ni

de 1-feniletanol, ni de estireno. También se hidrogena el grupo fenilo de la acetofenona,
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obteniéndose ciclohexilmetilcetona. El dltimo producto de reaccién considerado ha sido el
etilciclohexano, que se puede producir por dos vias, por hidrogenacién del grupo fenilo del
etilbenceno, o por hidrogendlisis directa del grupo carbonilo de la ciclohexilmetilcetona

(mecanismo A). En el mecanismo B se supone que el etilciclohexano se produce Unicamente por

hidrogenacion del grupo fenilo del etilbenceno.

k ks
CHy| ——> CHy —p
H; H,

CH;,

FIGURA 6.63: Mecanismo B de reaccion de HDO de acetofenona con Pt/Al;03 a 275% y 10 bar.

Las ecuaciones cinéticas de la velocidad reaccion, suponiendo cinética de primer orden para
todas las reacciones incluidas en estos mecanismos a 2752C se muestran a continuacion. En

ellas, A corresponde a acetofenona, B a etilbenceno, C a etilciclohexano y D a

ciclohexilmetilcetona.

Mecanismo A:

dcCy
dr’ = =1y = —k1Cy — k3Cy
dCg
dr’ = (—18)m = k1Cy — k3Cp
dC,
ar (=71¢)m = k2Cp + kyCp
dcCp
F = (=1p)m = k3Cy — k4Cp
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Mecanismo B:

dc,
dr’ = (—1)m = —k1Cy — k3Cy

dCg
a7 = (—1g)m = k1Cy — k3Cp

dC.
dr’ = (=10)m = k,Cp

dcCp
dr’ = (=1p)y = k3Cy

Sin embargo, durante la HDO de acetofenona con Pt/Al,0; a 3752C y 10 bar se observd

Unicamente la hidrogenacion del grupo carbonilo. El grupo carbonilo de forma general reacciona

segun el esquema de la Figura 6.64.

Q)

CH3 _» @ACHS_» @/\ ©/\
H,

FIGURA 6.64: Reactividad del grupo carbonilo de acetofenona con Pt/Al:03 a 375°Cy 10 bar

Primero se produce la hidrogenacién del grupo carbonilo € = O al alcohol correspondiente,

en este caso 1-feniletanol, seguida de una deshidratacion del grupo alcohol —OH produciendo

estireno, y por ultimo hidrogenacion del doble enlace € = C produciendo etilbenceno.

- _’ ©/\ ©/\CH3
_H2

FIGURA 6.65: Mecanismo de reaccion de acetofenona con Pt/Al:03 a 375°Cy 10 bar

O
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En nuestro caso Unicamente se observo la formacidn de estireno y etilbenceno, lo que indica
gue la deshidratacién del alcohol a estireno es muy rapida. El mecanismo de reaccién propuesto
teniendo en cuenta estos aspectos es el recogido en la Figura 6.65. Se justifica asi por tanto, que
bajas temperaturas favorecen la adsorcidn del compuesto a través del anillo aromatico, lo que
provoca su hidrogenacion, por ello, a la temperatura de 3752C, Unicamente se observa la

hidrogenacion del grupo carbonilo.

Si se supone en todos los casos cinética de primer orden para todas las reacciones incluidas
en el mecanismo de reaccidn planteado, se obtienen las ecuaciones cinéticas que siguen, donde

A es acetofenona, B etilbenceno y C estireno

dc,

dr’ = (—1)u = —k1Cy

dc

dTl,g = (—1p)m = k2C¢
dCc

F = (—1c)m = k1Cy — k,Cc

El reactor empleado para los estudios cinéticos a las dos temperaturas, 2752C y 375 °C, al
igual que en el resto de experimentos, es un reactor de lecho fijo. Se alimenté al reactor una
disolucion 1 mol/L de acetofenona en n-heptano en ambos experimentos, estableciéndose
como flujo de referencia para la disolucion liquida de acetofenona 0.5 mL/min, y para el
hidrégeno un caudal 22.5 veces superior al estequiométrico, para que la concentracién de

hidrogeno no varie de forma apreciable durante la reaccién.

Se empled una nueva muestra de catalizador de Pt/Al,0; para cada estudio cinético, del que
se cargaron en el reactor 0.1875g, misma masa de catalizador empleada que en el estudio de
estabilidad. El catalizador se mezclé con vidrio que actuard como inerte, afiadiendo de este

ultimo el triple de masa que de catalizador.

La reaccion de HDO se deja transcurrir el nUmero de horas suficiente para alcanzar la meseta
donde el catalizador se comporté de manera estable, para una vez alcanzada (tras 40 h para el
estudio cinético a 2752Cy tras 15 horas para el estudio a 3752C), realizar el estudio cinético. Tras
ese tiempo, se comenzaron a variar los caudales de hidrégeno y de disolucion de acetofenona,

y a recoger muestras cada media hora o quince minutos, dependiendo del flujo ensayado.
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Ademas los flujos se han ido variando de forma aleatoria para evitar posibles efectos de
histéresis, volviendo cada varios flujos al caudal de referencia para comprobar que la conversion
se mantiene constante. Los diferentes flujos utilizados se recogen en la Tabla 6.4 para la

temperatura de 2752C vy en la Tabla 6.5. para 3752C.

TABLA 6.4: Condiciones de operacion en el estudio cinético de acetofenona con Pt/Al,03 a 2752Cy 10

bar
7" (gcat M/l totales Flujo de acetofenona en n-heptano Flujo de H:
entrada) (mI/min) (I/min)
5.56 0.25 0.13
2.78 0.5 0.26
1.85 0.75 0.39
1.39 1 0.51
0.93 1.5 0.77
0.70 2 1.03
0.56 2.5 1.29
0.46 3 1.54

TABLA 6.5: Condiciones de operacion en el estudio cinético de acetofenona con Pt/Al.0z a 3752Cy 10

bar
T (8cat
min/| totales Flujo de acetofenona en n-heptano (ml/min) Flujo de H; (I/min)
entrada)
471 0.25 0.13
2.35 0.5 0.26
1.57 0.75 0.39
1.18 1 0.51
0.78 1.5 0.77
0.59 2 1.03
0.47 2.5 1.29
0.39 3 1.54
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Los resultados obtenidos se muestran en la Figura 6.66 para la temperatura de 2752Cyen la

Figura 6.67. para la temperatura de 3752C.
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FIGURA 6.66: Comparacion grdfica de los resultados experimentales y los obtenidos por el modelo
propuesto para la acetofenona a 275°Cy 10 bar, mecanismo tipo B, (A = acetofenona, B =

etilbenceno, C = etilciclohexano, D = ciclohexilmetilcetona)

Estos modelos se han ajustado a los resultados experimentales, calculando las constantes

cinéticas correspondientes. Como se ha indicado, los efectos difusionales, tanto interiores como

exteriores a las particulas del catalizador, son despreciables en las condiciones de reaccion

(apartado 5.2.), por lo que las constantes cinéticas son intrinsecas.
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Para integrar las ecuaciones diferenciales y calcular las constantes cinéticas se ha empleado
el paquete informatico “Scientist”, siguiendo el procedimiento que se describe en el apartado
5.3.4.yenelanexo 9.1. Los valores numéricos calculados para las constantes cinéticas obtenidas

para las dos temperaturas se recogen en la Tabla 6.6.

La calidad del ajuste entre las concentraciones experimentales y calculadas por el modelo
para la temperatura de 2752C ha sido muy similar para los dos mecanismos, y en este caso se
ha representado el ajuste para el mecanismo B, en el que el etilciclohexano se produce
Unicamente por hidrogenacidn del etilbenceno, Figura 6.63. Se observa como el ajuste es muy
bueno tanto para la acetofenona (A) como para el etilbenceno (B). En la segunda grafica de la
Figura 6.66, se amplia la escala del eje y para observar mejor el ajuste para los productos C
(etilciclohexano) y D (ciclohexilmetilcetona). Se puede ver que, aunque el ajuste es peor, la
tendencia es la misma, y las desviaciones existentes se podrian atribuir al error experimental

debido a las bajas concentraciones de estos dos productos de reaccién.

En la Figura 6.67 se representan las concentraciones experimentales y las calculadas con el
modelo propuesto para la temperatura de 3752C. Se puede apreciar como el ajuste es muy
bueno para las tres especies detectadas. A tiempos espaciales mds pequenos se observa como
el ajuste es ligeramente mejor, siendo la mayor diferencia observada para tiempos espaciales

mayores.
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FIGURA 6.67: Comparacion grdfica de los resultados experimentales y los calculados por el modelo

propuesto para la acetofenona a 375°Cy 10 bar (A = acetofenona, B = etilbenceno, C = estireno)
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En la Figura 6.68 se representa la concentracion de acetofenona experimental frente a la
calculada por el modelo (mecanismo B) a la temperatura de 2759C, y para la temperatura de

37529C. Se observa que el ajuste es muy bueno para ambas temperaturas estudiadas.
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FIGURA 6.68: Dispersion de los datos de la concentracion experimental y calculada por el modelo B,
acetofenona 275°Cy 10 bar y para 375°C

TABLA 6.6: Valores de las constantes cinéticas para la HDO de acetofenona con Pt/Al,03 a 10 bar

T=275°2C  T=2752C  T=375°C

Parametro
A B
K1 0.09 0.09 0.23
Constantes cinéticas
K2 0.03 0.03 6.19
(L/gmin)
K3 0.01 0.01 -
K4 5E-6 - -
Coeficiente de regresion R2 0.9925 0.9981 0.9973
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6.8.2. Modelizacion cinética de la hidrodesoxigenacion de acetofenona en n-

heptano con Pt/C

En los estudios realizados para determinar la influencia del tipo de soporte empleado con el
catalizador de platino en las reacciones de HDO con acetofenona, se comprobd que el soporte
gue proporcionaba con este metal una actividad catalitica mas estable y elevada fue el carbdn
activo. En estas condiciones es posible estudiar en detalle la cinética de HDO de la acetofenona,
operando el reactor con distintos tiempos espaciales. Dado que en las condiciones de presiony
temperatura usadas en el apartado anterior se aprecié una conversidn muy elevada, casi total,
los estudios cinéticos se realizaron a temperaturas mas bajas (2602C, 2752C y 2902C, menores
gue 3759C, temperatura a la que se realizo el estudio de desactivacion incluido en el apartado

6.8.1.), manteniendo la presion de trabajo en 10 bar.

El producto de reacciéon mayoritario en todos los casos sigue siendo el etilbenceno, producto
deseado de reaccion por su alto indice de octano, lo que lo hace factible como biocarburante.
Al trabajar a temperaturas de reaccién mas bajas con el fin de evitar obtener conversién casi
total, con el catalizador de Pd/C, al igual que con el catalizador de Pt/Al,Os; se observo la
formacién de etilciclohexano y ciclohexilmetilcetona. Por tanto, se corroboré que a
temperaturas de reaccion mas bajas se favorece la hidrogenacion del grupo fenilo, que no se

observa a 375°C.

En funcién de los productos obtenidos para las tres temperaturas ensayadas se han
propuesto diferentes mecanismos de reaccidn. Para las tres temperaturas se cuantificd la
formacidn de estireno, y se intenté incluir este intermedio de reaccion en los distintos modelos,
pero el ajuste fue muy malo en todos los casos, dado que las concentraciones de este compuesto

eran sumamente bajas, por lo que se decidié no tener en cuenta el estireno.

Para las temperaturas de 2602C y de 2752C, el mecanismo propuesto Figura 6.69 coincide
con el mecanismo B, del apartado 6.8.1., en el que el etilciclohexano se forma Unicamente por

hidrogenacion del grupo fenilo del etilbenceno.

Para 2909C se planted otro mecanismo de reaccién, dado que sélo se obtuvieron como
productos ciclohexilmetilcetona y etilbenceno y no se observé formacion de etilciclohexano.

Este mecanismo de reaccion se indica en la Figura 6.70.
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FIGURA 6.69: Mecanismo de reaccion de HDO de acetofenona con Pt/C a 260°Cy 2752Cy 10 bar.
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FIGURA 6.70: Mecanismo de reaccion de HDO de acetofenona con Pt/C a 290°C y 10 bar

Las ecuaciones cinéticas de la velocidad reaccion, suponiendo cinética de primer orden para
todas las reacciones en los dos mecanismos planteados, se indican a continuacién, siendo A,

acetofenona, B etilbenceno, C etilciclohexano y D ciclohexilmetilcetona.
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Mecanismo temperaturas de 2602Cy 275°C:

dCy
dt’

= (1M = —k1C4 — k3Cy

dCg
e = (—1g)m = k1Cy — k3Cp
dC.
dt’

= (—=10)m = k2Cp

dcCp
dt’

= (=1p)y = k3Cy

Mecanismo temperatura de 2902C:

dCy

dr’ = (1M = —k1C4 — k3Cy
dCg
T (—=78)m = k1G4
dcp
dr’ = (—1p)m = k3Cy

El reactor empleado, al igual que en el resto de experimentos es un reactor de lecho fijo,
descrito en el capitulo 4, apartado 4.5, y su ecuacién de diseiio se incluyd en el capitulo 5,
apartado 5.3.7. Se alimentd al reactor una disolucién de acetofenona en n-heptano de
concentracion 1 mol/L e hidrégeno, a unos caudales establecidos como de referencia, de 1
mL/min para la acetofenona y para el hidrogeno 22.5 veces el estequiométrico. Se cargd en el
reactor una muestra nueva de 0.1 g de catalizador Pt/C para la temperatura de 2752C, y de 0.05g

para 2602C y 2909C. El catalizador se mezcld con vidrio.

Una vez comenzados los experimentos, se dejaron transcurrir 20 horas con los caudales de
referencia, tiempo suficiente para comprobar la estabilidad del catalizador. A continuacidn se
variaron los caudales de hidrégeno y de disolucion de acetofenona, y se recogieron muestras
cada 15 o 30 minutos, dependiendo del flujo utilizado. Los flujos se variaron de forma aleatoria
para evitar los posibles efectos de histéresis, comprobando cada varios flujos mediante el caudal

de referencia que la conversién se mantiene constante.

Los resultados obtenidos se muestran en la Figura 6.71, la Figura 6.72 y la Figura 6.73.
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Las ecuaciones propuestas por ambos modelos se han ajustado a los resultados
experimentales, calculando las correspondientes ecuaciones cinéticas. Se supone flujo de tapén
ideal. Las anteriores ecuaciones diferenciales, se han integrado con el paquete informatico
“Scientist”. El procedimiento seguido se incluye en el anexo 9.1. Los valores de las constantes
cinéticas calculadas se recogen en la Tabla 6.7. Los efectos difusionales, segliin se demostré en
el apartado 5.2 del capitulo 5 se consideran despreciables, por lo que los pardmetros cinéticos
calculados seran intrinsecos, es decir, debidos exclusivamente a la cinética quimica. La calidad

del ajuste del modelo a los resultados experimentales se observa en la Figura 6.71, la Figura 6.72

y la Figura 6.73.
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FIGURA 6.71: Comparacion grdfica de los resultados experimentales y los obtenidos por el modelo
propuesto para la acetofenona a 260°C y 10 bar (A = acetofenona, B = etilbenceno, C =

etilciclohexano y D = ciclohexilmetilcetona)
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Para la menor temperatura, 2602C, se puede apreciar que el ajuste para la acetofenonay los
tres productos de reaccidn (etilbenceno, etilciclohexano y ciclohexilmetilcetona) es en general
satisfactorio. El etilciclohexano y ciclohexilmetilcetona, obtenidos en concentraciones mas
bajas, se han representado en otra grafica, que permite observar que, aunque las tendencias
son las mismas, el ajuste no es tan bueno, lo que podria ser debido a las bajas concentraciones

con las que se trabaja.
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FIGURA 6.72: Comparacion grdfica de los resultados experimentales y los obtenidos por el modelo
propuesto para la acetofenona a 275°C y 10 bar(A = acetofenona, B = etilbenceno, C =

etilciclohexano y D = ciclohexilmetilcetona)
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Para 2759C se utiliza el mismo modelo cinético que a 2609C. Se observa también que el
modelo se ajusta bien a las concentraciones experimentales, incluso para el etilciclohexano y la

ciclohexilmetilcetona, que se muestran en la grafica ampliada.

Para el experimento a la mayor temperatura, 2902C, se ha utilizado un modelo cinético
distinto, dado que no se detectd etilciclohexano como producto de reaccién. En la Figura 6.73

se ve como el modelo se ajusta muy bien para acetofenona, etilbenceno y etilciclohexano.
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FIGURA 6.73: Comparacion grdfica de los resultados experimentales y los obtenidos por el modelo
propuesto para la acetofenona a 290°C y 10 bar(A = acetofenona, B = etilbenceno y D =

ciclohexilmetilcetona)
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TABLA 6.7: Valores de las constantes cinéticas para la HDO de acetofenona con Pt/C a 10 bar

Parametro T=260°C  T=2752C  T=290°C

K1 3.37 2.23 3.73
Constantes cinéticas
K2 0.02 0.06 -
(L/gmin)
K3 0.05 0.20 0.22
Coeficiente de regresion R2 0.9955 0.9945 0.9925

En la Figura 6.74 se comparan las concentraciones experimentales y calculadas para la

acetofenona para las tres temperaturas de operacion.
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FIGURA 6.74: Dispersion de los datos de la concentracion experimental y calculada a 260, 275 y 290°C y
10 bar con acetofenona y Pt/C
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7.1. INTRODUCCION

En este capitulo se extiende el estudio de las reacciones de hidrodesoxigenacion catalitica a
otros compuestos modelo del aceite de pirdlisis. Se han seleccionado tres compuestos con
grupos funcionales diferentes a los estudiados hasta el momento (alcohol bencilicio y
acetofenona) TABLA 7.1. En primer lugar se ha optado por un aldehido, benzaldehido, que
ademas de representar al grupo aldehido, es uno de los productos de reaccién en la HDO de
alcohol bencilico, como se habia visto en el capitulo 5. También se ha seleccionado un éster, el
acetato de fenilo, y el anisol o metoxibenceno, por ser compuestos muy poco estudiados en las
reacciones de hidrodesoxigenacidn, y que habitualmente esta presente en el aceite de pirolisis.
Estos cinco compuestos poseen un anillo bencénico y distintos grupos funcionales (éter, alcohol,
aldehido, acetona y éster), lo que permite realizar un estudio sistematico del efecto de los

grupos funcionales orgdnicos en la reaccion de hidrodesoxigenacion.

TABLA 7.1: Estructuras moleculares de los compuestos estudiados

REACTIVO ESTRUCTURA MOLECULAR

i
C\\ )
Benzaldehido

OH
Alcohol bencilico

Acetato de fenilo

=

Anisol

C\\CH
3
Acetofenona
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En este caso las reacciones se llevaran a cabo con catalizadores de paladio y platino
soportados sobre alimina. Como ya se ha visto, el platino soportado sobre alimina y sobre
carbon activo se ha comportado bien en las reacciones de HDO con alcohol bencilico y
acetofenona. Por otro lado, se ha comprobado que el paladio se desactiva fuertemente en la
HDO de alcohol y cetona, y se quiere conocer el comportamiento de este catalizador con otros

compuestos para profundizar en las causas de su desactivacién.

Las reacciones de HDO se llevaron a cabo, al igual que en el resto de los estudios, en un

reactor de lecho fijo isotérmico.

7.2. REACCIONES HDO DE OTROS GRUPOS FUNCIONALES CON PALADIO SOBRE
ALUMINA

7.2.1. HDO de benzaldehido en n-heptano. Influencia de la temperatura

Los estudios de desactivacidn realizados para determinar la influencia de la temperatura en
las reacciones de hidrodesoxigenacion, se han realizado a una presién constante de 5 bar en

todos los experimentos, estudidandose dos temperaturas de reaccion, 2752Cy 3252C.

Para llevar a cabo los experimentos se ha alimentado al reactor una disolucién 1 mol/L de
benzaldehido en n-heptano, con un caudal de operacidn en todos los casos de 0.5 mL/min. El
flujo de hidrégeno introducido ha sido de 22.5 veces superior a la cantidad estequiométrica
necesaria, con el fin de evitar que la concentracion de hidrégeno disminuya apreciablemente
durante la reaccién. La masa del catalizador Pd/alimina empleada en los ensayos ha sido de
0.25 g, introduciendo ademas en el reactor como inerte 0.25 g de vidrio. Con el fin de permitir
la posterior separacion, el tamafio de particulas del catalizador ha estado comprendido entre
100y 250 um y el del inerte entre 250 y 355 um. La duracién de los ensayos de desactivacion ha

sido de entre 50 y 100 horas.

La hidrodesoxigenacién del benzaldehido producecomo productos de reaccién, tolueno (T),
benceno (B) y alcohol bencilico (AB). Puesto que el alcohol bencilico es un compuesto oxigenado,
interesa observar la evolucion de la selectividad hacia él con el tiempo, ya que es importante

que la selectividad de la reaccién hacia este producto sea la menor posible.

En la FIGURA 7.1y la FIGURA 7.2, se representan las curvas de desactivacion y selectividad

hacia los productos de reaccién a las dos temperaturas de operacién ensayadas.
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FIGURA 7.1: Curvas de conversién de benzaldehido con Pd/Al>0z a T=3252Cy P=5 bar y selectividad

hacia los productos de reaccion con el tiempo (T = tolueno, AB = alcohol bencilico, B = benceno)

Para 2759C, se ha llevado a cabo la reaccién durante 100 horas y, aunque se observan
pequenas mesetas estables, con el paso de las horas la actividad del catalizador disminuye

gradualmente, llegando a alcanzar valores del 40%.

En cuanto a la conversidn, para 32592C se mantiene constante frente al tiempo entre
aproximadamente las 8 y las 18 horas (con una conversién de alrededor del 70%), y después

entre las 20 y 50 horas de reaccién con un valor del 40% aproximadamente.
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FIGURA 7.2: Curvas de conversién de benzaldehido con Pd/Al20z a t=3259C y selectividad hacia los

productos de reaccion con el tiempo (t = tolueno, ab = alcohol bencilico, b = benceno)

Representando las curvas de desactivacidn para ambas temperaturas durante las primeras
50 horas de reaccion, FIGURA 7.3, se observa que la conversion es mayor a 3259C. Es dificil
comparar las estabilidades porque la conversidn muy alta obtenida al principio de la reaccién a

3259C puede enmascarar la desactivacidn del catalizador.

Se observa que con el transcurso del tiempo de reaccién, a 2752C la reaccién se va haciendo
menos selectiva hacia la formacién de benceno, mientras que a 3259C los datos son mas

dispersos e indican poca variacion con el tiempo. A 2752C (FIGURA 7.1) la selectividad hacia el
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producto de reaccién oxigenado (alcohol bencilico AB) es mucho mayor que a 3259C (FIGURA

7.2), obteniéndose valores para la primera temperatura cercanos al 20%, y para 3252C no

alcanzdndose mas de un 5%.
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FIGURA 7.3: Curvas de conversién de benzaldehido con Pd/Al;O3 a T=275°Cy T=3252C
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FIGURA 7.4: Rendimiento del catalizador Pd/Al>03 a T=2752C y T=3252C, fresco y usado a 50 horas

Si se comparan los rendimientos de los productos de reaccidn del catalizador usado del
benzaldehido para las dos temperaturas estudiadas, FIGURA 7.4, se observa, que a mayor
temperatura el rendimiento es mayor hacia la formaciéon de benceno por descomposicion de

benzaldehido. Sin embargo, aunque la formacidn de tolueno sea mayor para la temperatura de
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2759C, los rendimientos son muy bajos en ambos casos. Esto sugiere que la eficacia de Ia

desoxigenacidn es mayor a temperaturas mas altas.

Para el catalizador fresco, sucede al contrario, a menor temperatura se favorece la formacién
de benceno por descomposicion de benzaldehido, y el rendimiento hacia la formacién de

tolueno es menor.

= Caracterizacién de los catalizadores

Los catalizadores se han caracterizado por fisisorcién con nitrégeno, para la determinacién
del drea superficial y el volumen de poros, y oxidacién a temperatura programada conectada a

un espectrometro de masas (TPO-MS) para caracterizar los depdsitos carbonosos.

Las isotermas de adsorcion obtenidas para las muestras de catalizador usado se recogen en
la FIGURA 7.5, mientras que la isoterma de adsorcion del catalizador de paladio alimina fresco

ya ha sido incluida en el capitulo 5 en la Figura 5.11.
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FIGURA 7.5: Isotermas de adsorcion del catalizador de Pd/Al,O3 usado a T=2752Cy T=325°C

Las isotermas obtenidas son de tipo IV segin a clasificaciéon de la IUPAC, es decir,
corresponden a sélidos mesoporosos. Los parametros texturales obtenidos se muestran en la

TABLA 7.2.

Las areas BET de los catalizadores usados son menores que las del catalizador fresco,
especialmente para el experimento a 2759C. En cuanto al volumen de poros, se reduce

practicamente a la mitad para el caso de la reaccion a 2759C, respecto del volumen de poros del
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catalizador fresco (0.43 cm3/g). Al igual que para el drea BET, para la reaccién a 3252C, el

volumen de poro dismuye menos, situdndose en torno a 0.31 cm?3/g. Estas tendencias coinciden

con la varaicion de la conversiéon observada.

TABLA 7.2: Parametros texturales de los catalizadores de Pd/AI203 usados (influencia de la
temperatura) y fresco en la HDO de benzaldehido

] Pd/AlLO;
PARAMETROS TEXTURALES

Fresco 275°C 325°¢C

Area BET (m?%/g) 82 29 50

Volumen mesoporos (BJH, cm3/g) | 0.43 0.22 0.31

En los experimentos de TPO con los catalizadores usados durante la reaccién se han
monitorizado los perfiles de concentracion de CO, y O,. En estos experimentos se ha

programado una rampa de temperatura de 52C/min desde los 502C hasta los 9002C.

Se comparando las sefiales de CO, a ambas temperaturas, FIGURA 7.6, y se observan los
resultados para la emisidn de CO;, que permiten establecer algunas conclusiones sobre la

naturaleza de los depdsitos formados sobre la superficie del catalizador.
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FIGURA 7.6: Comparacion de perfiles TPO para el catalizador de paladio alumina usado en la
reaccion de benzaldehido a T=275°Cy T=325°C
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Para 2752C, la sefial emitida por el CO; presenta un pico a 5802C, empezando a formarse el

mismo a 3002C. A 3252C, la sefial emitida por el CO, presenta tres picos a 2902C, 5032C y 538°C.

Se observan los distintos picos de ambas sefiales, y que el drea correspondiente a 3252C es
mucho menor. Esto indica que la reaccion a 2752C origina depdsitos carbonosos mayores y de
distinta naturaleza que los formados a 3252C. Estos depdsitos carbonosos originarian la mayor

desactivacion observada.

Estos datos podrian sugerir que la destavaciéon por coque es importante a 2752C, sin

embargo a la temperatura de 3752C existe alguna otra causa de desactivacion.

7.2.2. HDO de acetato de fenilo en n-heptano

Se ha estudiado la HDO de acetato de fenilo disuelto en n-heptano catalizada por paladio
soportado sobre alimina a presidn y temperatura constantes de 5 bar y 3252C, temperatura a
la que se obtuvieron mejores resultados en el apartado anterior. Se ha alimentado al reactor
una disolucion 1 mol/L de acetato de fenilo en n-heptano, con un caudal de operacién en todos
los casos de 0.5 mL/min. El flujo de hidrégeno introducido ha sido de 22.5 veces superior a la
cantidad estequiométrica necesaria. La masa de catalizador empleada ha sido de 0.25 g,
introduciendo ademads en el reactor como inerte 0.25 g de vidrio. Con el fin de conseguir una
buena separacion, el tamafio de particulas del catalizador ha estado comprendido entre 100 y
250 um y el del inerte entre 250 y 355 um. La duracién del ensayo ha sido de 90 horas

aproximadamente.

Mediante GC-MS se determind que los productos de reaccidon mayoritarios eran tolueno (T)

y fenol (F). Los resultados se muestran en la FIGURA 7.7.

Desde el comienzo de la reaccién se obtienen conversiones muy bajas de acetato de fenilo,
en torno al 35%, que disminuyen progresivamente. Al cabo de 20 horas de reaccién la actividad
del catalizador se mantiene aproximadamente constante, pero con valores muy bajos (entre

15% y el 7%).
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FIGURA 7.7: Curvas de conversion de acetato de fenilo con Pd/Al:03 a T=3252C y selectividad hacia

los productos de reaccion con el tiempo (T = tolueno, F = Fenol)

En la FIGURA 7.8 se comparan los resultados obtenidos para el benzaldehido y el acetato de
fenilo. Se observa que la conversidon es mayor para el benzaldehido. Aunque en este caso, es

dificil compara la desactivacion dado el distinto tiempo de reaccién para ambos compuestos.

Una vez estudiada la HDO de benzaldehido y acetato de fenilo empleando un catalizador de
paladio soportado sobre alimina, se han caracterizado muestras de los catalizadores para
determinar las posibles causas que provocan la desactivacion del catalizador. Las técnicas de

caracterizacién empleadas han sido fisisorcion con nitrégeno, para la determinacién del area
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superficial y el volumen de poros, y oxidacidon a temperatura programada conectada a un
espectrometro de masas (TPO-MS). La primera técnica se ha realizado tanto para los
catalizadores frescos como para los usados, mientras que la caracterizaciéon por TPO-MS, sélo se

ha aplicado a los catalizadores utilizados en la reaccién.
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FIGURA 7.8: Curvas de conversion de benzaldehido y acetato de fenilo con Pd/Al:03 a T=325°Cy P=5
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FIGURA 7.9: Isoterma de adsorcion del catalizador usado de Pd/Al-0Oz en la HDO de acetato de fenilo
a T=325°C

La isoterma correspondiente al catalizador usado en la HDO de benzaldehido a 3252C en la

FIGURA 7.5,, y al usado en la HDO de acetato de fenilo en la FIGURA 7.9.
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La isoterma de la FIGURA 7.9 es del tipo IV, que corresponde con los sélidos mesoporosos.

Los pardmetros texturales se recogen en la TABLA 7.3 Los catalizadores usados tienen menos
area superficial y volumen de poros. La disminucion del drea superficial para benzaldehido es
mucho mayor que para el acetato de fenilo. En cuanto a los datos del volumen de poros del
catalizador, se observa que ambos catalizadores usados presentan valores algo menores que el

catalizador fresco y muy préximos entre si.

TABLA 7.3: Parametros texturales de los catalizadores de Pd/Al,0s usados (influencia del compuesto

oxigenado) y fresco

] Pd/AlLO;
PARAMETROS TEXTURALES

Fresco Benzaldehido Acetato de fenilo

Area BET (m?%/g) 82 50 70

Volumen mesoporos (BJH, cm3/g) | 0.43 0.31 0.35

Después de realizar los analisis de fisisorcion con nitrégeno, los catalizadores usados se
estudiaron mediante oxidacién a temperatura programada, monitorizdndose los perfiles de

concentracién de CO, y O..

— Benzaldehido
Acetato de fenilo

Seiial (u.a.)

0 200 400 600 800 1,000
T (2C)

FIGURA 7.10: Comparacion de la sefial de CO: para el catalizador de Pd/Al;Os en las reacciones de

HDO con benzaldehido y acetato de fenilo
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Para llevar a cabo los analisis se establecié una rampa de temperaturas de 52C/min, desde
502C hasta 9002C. En la FIGURA 7.10 se muestran las seiales de emisién de CO, para ambos
compuestos. El catalizador empleado en la HDO de acetato de fenilo presenta una menor seial
de CO,, al igual que presentaba una menor reduccién del drea BET y del volumen de poros. La
sefial emitida por el CO; presenta un Unico pico de emisién a 5199C. En el caso del benzaldehido,

la sefial de CO, es mayor y, ademds, como ya se comentd, presenta 3 picos.

7.2.3. Reactividad del catalizador de paladio sobre distintos grupos funcionales

oxigenados

El catalizador de paladio soportado sobre alimina, se ha estudiado a lo largo de la tesis en la
hidrodesoxigenacién catalitica de cuatro compuestos aromaticos oxigenados distintos, alcohol

bencilico, acetofenona, benzaldehido y acetato de fenilo.

El grupo carbonilo presente en aldehidos y cetonas (benzaldehido y acetofenona en nuestro
caso) puede ser facilmente reducido al alcohol correspondiente, mediante catalizadores
heterogéneos, como los basados en metales nobles. Los catalizadores de Pd de manera general
son muy activos en la hidrogenacion de dobles y triples enlaces carbono-carbono, mientras que
suelen tener una actividad mds baja para la hidrogenacidn de hidrocarburos aromaticos y de
enlaces C = 0. Aunque esto seria mas cierto para el caso de aldehidos o cetonas alifaticos

(Prochazkova y cols., 2007).

Las condiciones de operacidn para los cuatro experimentos realizados han sido las mismas,
3259C y 5 bar, y el disolvente empleado ha sido el mismo, n-heptano, salvo para el alcohol
bencilico que ha sido metilciclohexano como ya se ha comentado en el capitulo 5. En la FIGURA
7.11 se representan las curvas de desactivacidn para los cuatro compuestos. Se observa como
el benzaldehido es el compuesto que mantiene una estabilidad a una conversién media, entorno
al 40%. Acetato de fenilo y acetofenona, presentan un comportamiento similar en cuanto a su
conversion, es obtiene una estabilidad para ambos pero con valores de conversién bajos,

préximos al 10% con ambos compuestos.

Al observar el tipo de productos de reaccion formados en las reacciones de HDO de los cuatro
reactivos estudiados, se observa que en ninguna de los casos se produce la hidrogenacion del
anillo aromatico, asi, Unicamente se obtienen compuestos aromdticos como productos de

reaccién. El Pd en las condiciones de operacidn estudiadas no resulta efectivo para la
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hidrogenacion de hidrocarburos aromaticos y su transformacion en los hidrocarburos ciclicos

correspondientes, como se confirma con los estudios realizados por (Prochazkova y cols., 2007).

100
y Acetato de fenilo
30 4 ‘AM 4 Benzaldehido
< A% o Alcohol bencilico
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FIGURA 7.11: Comparacion de las curvas de desactivacion de acetato de fenilo, benzaldehido,
alcohol bencilico y acetofenona con Pd/Al:03 a T=325°C y P=5 bar

En la reaccién de HDO con acetato de fenilo se obtienen como productos de reaccién tolueno
y fenol. En la reaccion de HDO de benzaldehido se obtienen como productos de reaccién
benceno, producto mayoritario, alcohol bencilico y tolueno. En la reaccién de HDO de alcohol
bencilico se obtienen como productos, benzaldehido, tolueno y benceno. En la reaccion de HDO

de acetofenona se obtiene etilbenceno como componente mayoritario (80%) y estireno.

El tolueno, T, en la FIGURA 7.12, representa las caracteristicas de un producto de reaccion
secundario, alcanzando sus mayores valores a conversiones altas, aunque al no tener datos de
los valores de selectividad a conversiones mas bajas del 30%, también se podria pensar que
parte del tolueno se produce por hidrogendlisis directa del enlace C=0. Prochazkova y cols.,
estudiaron la HDO de benzaldehido con catalizadores de paladio soportados, a temperaturas
entres 30-1309C, y presiones entre 10-60 bar, y propusieron que la transformacion de
benzaldehido en tolueno se producia por dos mecanismos diferentes, por directa hidrogendlisis

del enlace C=0 asi como por hidrogenacion seguida de divisidn hidrogenolitica. (Prochdzkova y

cols., 2007)
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FIGURA 7.12: Curva de selectividad vs conversion de la reaccion de HDO de benzaldehido a 325°Cy 5
bar de Pd/Al:Os (T = tolueno, B = benceno y AB = alcohol bencilico)

Con el alcohol bencilico, AB, sucede lo contrario, se trata de un producto de reaccion
primario, éste se produce a partir de la hidrogenacion del grupo carbonilo del aldehido,
obteniéndose el alcohol correspondiente, asi su curva alcanza un valor de selectividad minimo
a la mayor conversién observada. La formacién del alcohol bencilico se forma asi via nucleofilica
donde la funcidn del grupo carbonilo se activa sobre la superficie metadlica del catalizador. (Chen,
2013) Para el compuesto B, benceno, se recogen datos con bastante inestabilidad, las altas
selectividades observadas para este compuesto, sugieren que éste se pueda formar por dos vias,
por demetilacion del grupo carbonilo junto con la formacién de CO ademas de benceno, en este
caso el benceno seria otro producto primario. La segunda via de formacidon seria la

hidrogenacion del tolueno formado por transmetilacién para obtener benceno.

Una disminucidn en la temperatura de operacidn en 509C, no supuso la formaciéon de otros
productos de reaccion diferentes. Las conclusiones que se podrian extraer de la FIGURA 7.13,
seria que el alcohol bencilico resulta ser como ya se habia comentado un producto intermedio
de reaccion, para la formacién del tolueno. Y el benceno, seria el segundo producto final,
producido mas obviamente por demetilacién del grupo carbonilo del benzaldehido. La variacion
de la temperatura no supuso una variacion considerable en las selectividades obtenidas de los

distintos productos de reaccién.

254



Hidrodesoxigenacion catalitica de otros grupos funcionales con catalizadores de paladio y platino soportados

100
oT AAB B

80 -
S
T 60 -
©
>
S 40 4
]
(73]

20 -

A A A Py
A
. ﬁﬁ:A ° > N " e°®
0 20 40 60 80 100

Conversion (%)

FIGURA 7.13: Curva de selectividad vs conversion de la reaccion de HDO de benzaldehido a 275°Cy 5
bar de Pd/Al:Os (T = tolueno, B = benceno y AB = alcohol bencilico)
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FIGURA 7.14: Curva de selectividad vs conversion de la reaccion de HDO de alcohol bencilico a 325°C
y 5 bar de Pd/Al;Os (T = tolueno, B = benceno y BZ = benzaldehido)

Con el alcohol bencilico FIGURA 7.14, producto de reaccidn de la anterior reaccién de HDO
estudiada, se plantea el mismo mecanismo de reaccién que para el benzaldehido, por tratarse
de la misma reaccién, pero en este caso el reactivo seria el alcohol. Se puede observar como el

benzaldehido se ajusta al comportamiento de un producto de reaccién primario, producto
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obtenido por hidrogenacién del enlace C=0 del benzaldehido. El benceno, B, aumenta su
selectividad a altas conversiones, corroborando el hecho de que se trata de un producto de
reaccion secundario, formado por demetilacién del grupo carbonilo del benzaldehido formado.
El tolueno, T, en este caso, es sobre el qué mds dudas se observan. De los datos obtenidos por
la HDO del benzaldehido, se podria decir, que el tolueno se formaria por hidrogenacion del
alcohol bencilico, seria por tanto otro producto primario de reaccién, tratandose asi del

producto mayoritario.

Tanto en la reaccién de alcohol bencilico como en la de benzaldehido los productos de
formacién deseados serian el tolueno y el benceno, compuestos aromaticos no oxigenados, con
alto valor como biocombustibles. El paladio, ademas como se indicado favorece la no
hidrogenacion del anillo aromatico, no produciendo metilciclohexano o ciclohexano,
compuestos con menor indice de octano que benceno y tolueno y por tanto, siendo menos
interesantes para su uso como biocombustibles, ademas de favorecer un mayor consumo de

hidrégeno durante la reaccion por la hidrogenacién de los correspondientes anillos aromaticos.
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FIGURA 7.15: Curva de selectividad vs conversion de la reaccion de HDO de acetofenona a 325°Cy 5
bar de Pd/Al>Os (EB = etilbenceno y E = estireno)

Los Unicos productos de reaccidn obtenidos en la reaccion de HDO de acetofenona con
paladio alimina, han sido estireno y etilbenceno. A la vista de la FIGURA 7.15, se puede observar

que el estireno es un producto primario de reaccion, formado por hidrogenacién del grupo
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carbonilo seguida de una deshidratacion del alcohol formado no observado (1-feniletanol) y
produccién de estireno. Laurent y Delmon, también observaron la hidrogenacién directa del
grupo carbonilo en el estudio de 4-metilacetofenona a 4002C con catalizadores de CoMo y NiMo
soportados sobre aliumina, explicando la obtencidn de metiletilbenceno como Unico producto
de reaccién por la rdpida hidrogenacidon del alcohol, seguida de la deshidratacidn sobre el
soporte de alumina. (Laurent y Delmon, 1994) Ellos consideraron que la alta temperatura junto
con el soporte de alumina favorecieron la no aparicidon de productos intermedios. En nuestro
caso, la temperatura de reaccién, 3252C, es menor, justificando de este modo la formacion de
estireno como producto intermedio de reaccién, aunque en todo caso se trata de un producto
minoritario. La formacidon de estireno en nuestra reaccion, contradice la afirmacidén hecha en
otro estudio por Huang Jun y cols. donde relacionan la formacion de estireno con el uso de un
disolvente protico polar. Afirmando que el uso de esos disolventes permite estabilizar los
carbocationes de alcoholes secundarios formados para su deshidratacidon durante la reaccion.
En nuestro caso, se ha empleado un disolvente no polar, n-heptano, lo que contradice los hechos

observados por Huang Juny cols. (Huang y cols., 2011).

El etilbenceno podria o formarse por hidrogenacidn del doble enlace del estireno, o bien por
hidrogendlisis directa del enlace C=0 del grupo carbonilo. Las altos valores de selectividad
observados pueden sugerir que el etilbenceno se podria estar formando por las dos vias, por
desoxigenacidn directa, siendo asi otro producto primario de reaccién, lo que concuerda con la
forma de la curva observada en la FIGURA 7.15, y se puede formar también por hidrogenacién
del enlace C=C del estireno, siendo asi un producto secundario. Chen Ching-Shiuen en su grupo
de investigacién, observd, que el oxigeno adsorbido podria promover la formacién de
etilbenceno sobre la superficie de paladio incluso a temperatura ambiente. Asi el enlace de C-H
del grupo metilo de la acetofenona puede ser activado por el atomo de oxigeno del grupo
carbonilo, formando un intermedio de reaccién, que es rdpidamente hidrogenado a
etilbenceno. Ademas en este caso el 1-feniletanol, no observado en nuestra reaccion, no es
necesario como intermedio para la formacion de etilbenceno. Ademas la fuerte pérdida de
actividad del catalizador de paladio, parece no influir sobre la alta selectividad recogida para
etilbenceno, cercana al 85%. Esto también concuerda con lo observado por Ching-Shiuen. (Chen

y Chen, 2004)

La hidrogenacién del grupo carbonilo mediante un catalizador de paladio soportado sobre
alumina, se ha estudiado con tres reactivos diferentes, observdndose varias coincidencias para

los tres compuestos investigados.
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El paladio no es selectivo para la hidrogenacién del anillo aromatico en ninguno de los casos,
bajo las condiciones de operacién estudiadas. La temperatura de 3252C estd relacionada con la
no hidrogenacién del anillo aromatico, ya que otros estudios a menor temperatura en esta tesis
concretamente han revelado la hidrogenacidén del grupo fenilo. Temperaturas altas, favorecen
por tanto la no hidrogenacion del anillo aromatico. Esto también ha sido observado por otros

autores. (Prochazkova y cols., 2007)(Huang y cols., 2011)(Chen y cols, 2012)(Chen, 2013)

Ademas hay estudios que relacionan la energia de activacidn para la protonacién del anillo
aromatico con la acidez Brgnsted. Asi, la presencia de centros acidos de Brgnsted conduce a una
menor energia de activacidn. Concretamente, el Pd/SA-70 presenta centros acidos Brgnsted lo
que le permite promover la interaccion entre el hidrégeno activo y el anillo aromatico activado
en la reaccién de hidrogenaciéon (Huang y cols., 2011). En nuestro caso, el catalizador de paladio
alimina, difiere del anteriormente comentado, Pd/SA-70, en cuanto al nimero de centros
acidos Brgnsted, siendo en nuestro catalizador menor, lo que justifica la no presencia de
reacciones de hidrogenacion del anillo aromatico, unido a las altas temperaturas empleadas en
el estudio. Huang, también realizé esta comparacion de diversos catalizadores de paladio con
distinto nimero de centros acidos, donde observd, que al disminuir la capacidad del catalizador
de ceder protones, disminuia la interaccién entre el hidrégeno y el anillo aromatico en la

reaccion de hidrogenacién, no observdndose la hidrogenacién del anillo.
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FIGURA 7.16: Curva de selectividad vs conversion de la reaccion de HDO de acetato de fenilo a
3259Cy 5 bar de Pd/Al;0s (T = tolueno y F = fenol)
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Con el catalizador de paladio soportado sobre alimina se obtienen como productos de la
HDO del acetato de fenilo tolueno y fenol, siendo la actividad catalitica muy baja durante todo
el experimento, debido a la fuerte desactivacidn sufrida sobre el catalizador. En la FIGURA 7.16,
se puede observar como el fenol y el tolueno presentan curvas caracteristicas de productos
primarios de reaccion. Como con los anteriores reactivos, en este tampoco se observa
hidrogenacion del anillo aromatico, ya que la temperatura de operacidn sigue siendo 3259C,
temperatura de reaccién alta, que como ya se ha comentado inhibe la hidrogenacién del grupo

fenilo en todas la reacciones estudiadas.

El acetato de fenilo, segun la revision bibliografica que hemos realizado no ha sido estudiado
como compuesto modelo en las reacciones de hidrodesoxigenacion, dificultando por tanto, la

discusion de los datos aportados en esta tesis doctoral para este reactivo.

El soporte de carbdn activo se sustiyo por el de alimina, para la reaccién de HDO de alcohol
bencilico y acetofenona. No produciendo una mejora en la actividad del catalizador como ya se
puntualizd en el capitulo 5 de esta tesis doctoral. En cuanto a los productos de reaccion

formados con ambos soportes se detallan a continuacién, en la FIGURA 7.17 y la FIGURA 7.18.
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FIGURA 7.17: Curva de selectividad vs conversion de la reaccion de HDO de alcohol bencilico a 325°C
y 5 bar de Pd/C (B = benceno, T = tolueno y BZ = benzaldehido)

Los productos de reaccidon son los mismos que los obtenidos con el soporte de alimina,
observandose que el benzaldehido, al igual que con la alumina se trata de un producto de

reaccién primario, siendo el intermedio de reacciéon para la formacién de benceno, cuya curva
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de selectividad es caracteristica de un producto de reaccion final, aumentando su selectividad a
conversiones altas. Los datos de selectividad del tolueno permanecen practicamente estables al

aumentar la conversién de la reaccién, sélo se aprecia un ligero aumento a conversiones altas.

Al igual que sucede con el alcohol bencilico el cambio de soporte no influye sobre los
productos de reaccion obtenidos para la HDO de acetofenona. En este caso, se vuelven a
obtener etilbencenoy estireno, evidenciando que el estireno se trata de un producto intermedio

de reaccion para la formacién de etilbenceno, que seria el producto final obtenido.
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FIGURA 7.18: Curva de selectividad vs conversion de la reaccion de HDO de acetofenona a 3252Cy 5
bar de Pd/C (EB = etilbenceno y E = estireno)

En el caso del benzaldehido, el cambio de soporte proporciona una mayor selectividad hacia
la formacién de benceno, debido a la mayor eficacia para la hidrogenacién del enlace C=0 del
benzaldehido (intermedio de reaccidn), y posteriormente se produce la metilaciéon para la
formacién del benceno. El soporte de carbdn activo resulta mas efectivo para la reaccion de
metilacion de formacion del benceno, ya que las selectividades de este compuesto son mayores
que las obtenidas con el soporte de alimina. El tolueno no disminuye su selectividad a altas
conversiones, por lo que el benceno producido Unicamente se produce por via metilacién del
benzaldehido, no a través del tolueno formado. Las selectividades de tolueno no se ven
afectadas al variar el soporte del catalizador. Mayores selectividades para el tolueno fueron

obtenidas al emplear como soportes distintas zeolitas, ZMS-5 y beta, (94% en el caso de
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Pd/beta), al compararlas con un soporte de carbdn activo (29%), lo que indica que la acidez del

soporte juega un papel importante durante la reaccién. (Prochazkova y cols., 2007)

Prochazkova no observé formacién de benceno durante su estudio con el catalizador de
paladio soportado sobre carbdn activo, sin embargo, Chen, que empleo como soporte alimina
si observd formacion de benceno, y propuso que este se producia directamente a través del
benzaldehido, debido al a adsorcion del benzaldehido sobre los centros acidos y la posterior
disociacion del enlace C-C sobre los centros metalicos del catalizador (Haffad y cols., 1997)(Saadi

y cols., 2006)(Chen, 2013).

El soporte de carbon activo, parace no favorecer tampoco las reacciones de hidrogenacion
del grupo fenilo, al igual que sucedié con la alumina, bajo las condiciones de operacion

estudiadas.

7.3. REACCIONES DE HDO DE OTROS GRUPOS FUNCIONALES CON CATALIZADORES
DE PLATINO SOPORTADOS SOBRE ALUMINA

El buen comportamiento del catalizador de platino alimina en las reacciones de
hidrodesoxigenacién con acetofenonay alcohol bencilico estudiadas en los capitulos 5y 6, hace
pensar que este también podria comportarse de manera satisfactoria con otros reactivos
modelo de los encontrados en el aceite de pirdlisis. Se estudiara la HDO de benzaldehido,

acetato de fenilo y anisol con el catalizador de platino soportado sobre alimina.

En el capitulo anterior, el disolvente utilizado con el benzaldehido es n-heptano, pero en este
caso se va emplear como disolvente metilciclohexano, ya que ha sido el disolvente empleado en
los estudios de HDO de alcohol bencilico del capitulo 5, y como se ha confirmado que el
mecanismo de reaccidon es el mismo, por tratarse de una reaccion reversible entre ambos
reactivos estudiados (alcohol bencilico y benzaldehido), se ha decido emplear el mismo tipo de

disolvente.

Se alimentaran al reactor disoluciones 1 mol/L, utilizando como disolvente de benzaldehido
en metilciclohexano para el benzaldehido y n-heptano para el acetato de fenilo y el anisol, con
un caudal de 0.5 mL/min. El flujo de hidrégeno es 22.5 veces superior al necesario
estequiométricamente, la temperatura de operacidon 3259C, y la presién 5 bar durante todos los

experimentos. La masa de catalizador empleada es de 0.25g, y ademas se introducird también
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como inerte 0.25g de vidrio. Con el fin de facilitar la posterior separacién, el tamafio de
particulas del catalizador serd el mismo, comprendido entre 100 y 250 um y el del inerte entre

250y 355 um. La duracidn de los experimentos ha sido de 60 horas aproximadamente.

7.3.1. Estudios de desactivacion en la HDO de benzaldehido, acetato de fenilo y

anisol

La hidrodesoxigenacién de benzaldehido, como ya se ha comentado, da como productos de

reaccion, tolueno (T), benceno (B) y alcohol bencilico (AB).

La curva de desactivacion para la HDO del benzaldehido, FIGURA 7.19, presenta dos mesetas
en las que la actividad del catalizador permanece aproximadamente constante. La primera se
produce durante las primeras horas de la reaccién, y la segunda entre las 18 y las 30 horas. A
partir de ese momento la conversion desciende de manera muy suave hasta el final del

experimento.

En cuanto a la selectividad de la reaccidon, durante las primeras horas la selectividad hacia la
formacién de alcohol bencilico (producto que puede producir la desactivacion del catalizador)
es baja y estable, pero durante las ultimas horas, cuando la conversidon comienza a descender
suavemente, la selectividad hacia éste aumenta ligeramente. Respecto a los otros dos productos
de la reaccidn, en las primeras horas es muy selectiva hacia la formacién de benceno, y luego se

hace mas selectiva hacia el tolueno.

En la FIGURA 7.20 se representan las curvas de desactivacion y selectividad de la reaccién de
HDO de acetato de fenilo en n-heptano. Aunque durante las primeras 20 horas hay una cierta
pérdida de actividad del catalizador, a partir de ese momento se aprecia una zona en la que la
conversion se mantiene constante o varia muy suavemente con el tiempo de reaccién, con

valores comprendidos entre 60-70% hasta el final del experimento.

En la segunda grafica es claro que durante las primeras 20 horas, en las que se produce el
descenso de actividad, aumenta la selectividad hacia el fenol, alcanzando valores cercanos al
80% a las 20 horas de reaccidn. El otro producto de reaccién obtenido ha sido el benceno, cuya

selectividad desciende muy suavemente, con valores de aproximadamente 15%.

Se observa que los productos formados en la HDO del acetato de fenilo con el catalizador de

platino han sido benceno y fenol, mientras que con el catalizador de paladio (capitulo 7.2), se
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obtuvo tolueno y fenol. Lo que sucede con el platino, parece ldgico, sin embargo, la formacion

de tolueno con el catalizador de paladio parece estar relacionada con un mecanismo especifico

del paladio.
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FIGURA 7.19: Curvas de conversion de benzaldehido con Pt/Al203 a T=325%c y selectividad hacia los

productos de reaccion con el tiempo (T = tolueno, AB = alcohol bencilico, B = benceno)
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FIGURA 7.20: Curvas de conversion de acetato de fenilo con Pt/Al203 a T=325°Cy 5 bar y selectividad

hacia los productos de reaccion con el tiempo (B=Benceno, F=Fenol)

Por ultimo se ha estudiado la reaccidon de HDO de anisol con n-heptano como disolvente, en
este caso los productos de formacidn analizados en el GC-MS, fueron benceno (B), tolueno (T),

fenol (F) y cresol (C).

Los datos de conversion y selectividad frente a tiempo obtenidos se representan en la
FIGURA 7.21 Se observa un claro descenso de la conversidn a lo largo del ensayo, comenzando

en valores cercanos al 100% y reduciéndose hasta el 40% para las casi 60 horas de reaccién.
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FIGURA 7.21: Curvas de conversion de anisol con Pt/Al20z a T=325°Cy 5 bar y selectividad hacia los

productos de reaccion con el tiempo (B=benceno, T=tolueno, F=fenol, C=cresol)

En cuanto a las selectividades, los productos mayoritarios son fenol y cresol, en este orden.
El fenol aumenta su selectividad durante el ensayo, pasando de un valor inicial del 30% hasta el
54%, y el cresol también aumenta, desde el 15% hasta el 35%. A los compuestos no oxigenados
obtenidos les sucede justo al contrario, su selectividad desciende al transcurrir el experimento:
el benceno pasa de un valor inicial del 40% a menos del 8%, y el tolueno, que es el producto

minoritario, desciende desde el 8% hasta el 1%.

El mecanismo de reaccidon para el anisol de manera global se corresponderia con el

propuesto en la FIGURA 7.22. La hidrogenacion de anisol para la obtencion del hidrocarburo
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correspondiente, en este caso, ciclohexano puede ocurrir por diferentes vias (Zhu y cols.,

2011)(Jin y cols., 2014)(Sankaranarayanan y cols., 2014).

FIGURA 7.22: Mecanismo tedrico de reaccion global del anisol

Hidrogenacidn del anillo aromdtico; Se produce la hidrogenacion del grupo fenilo del
anisol para obtener, ciclohexilmetiléter, a partir del mismo se puede formar
ciclohexano por dos vias, la demetilacion para la formacidn de ciclohexanol, que se
deshidratara a ciclohexeno y seguidamente se hidrogenarad a ciclohexano, o la

hidrogenacion directa a ciclohexano.

Hidrogenacion del enlace de oxigeno; favoreciendo la desoxigenacion directa para la
formacién de benceno, o la isomerizacion y alquilaciéon para formar cresol, que
posteriormente forma tolueno por desoxigenacidon directa y deshidratacién y
seguidamente se vuelve a hidrogenar por transmetilacion para formar benceno. Por
ultimo se puede formar fenol por demetilacién, que posteriormente se puede
deshidratar también a benceno por desoxigenaciéon directa, o hidrogenar el anillo
aromatico formando ciclohexanol, que se deshidratara a ciclohexeno y finalmente
se hidrogena a ciclohexano. El ciclohexano también se forma por hidrogenacion

tanto de benceno como de tolueno.
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Sin embargo, en el estudio experimental que se ha realizado, Unicamente se ha detectado
fenol, cresol, benceno y tolueno, en cantidades lo suficientemente significativas como para ser
cuantificadas en el GC-FID donde se realizd el analisis cuantitativo de los productos de reaccién.
Asi, en la FIGURA 7.23, en funcion del mecanismo global antes descrito, se propone el siguiente
mecanismo de reaccion. En él, se puede observar como en este caso con el catalizador de platino
soportado sobre aliumina, se favorece la hidrogenacién del enlace de oxigeno del grupo éter,

frente a la hidrogenacién del anillo aromatico.

OH

CHj,

CH,OH l—HZO

OH
-H,0
—_—
CH,
FIGURA 7.23: Mecanismo de reaccién propuesto para la HDO de anisol con Pt/Al:0:

Enla FIGURA 7.24 se comparan las curvas de desactivacion del catalizador de platino alimina
con los tres reactivos, benzaldehido, acetato de fenilo y anisol. Se puede observar que el
comportamiento de los tres compuestos es parecido, presentando el acetato de fenilo la mayor
conversion, seguido de cerca por el anisol. El benzaldehido y sobre todo el acetato de fenilo se
comportan mejor con el catalizador de platino que con el catalizador de paladio soportado sobre

alimina.

El acetato de fenilo, es el reactivo con el que mas estable permanece la conversiéon a lo largo
del estudio de desactivacion, aunque el benzaldehido también presenta zonas en las que su
actividad varia poco con el tiempo de reaccién. Por tanto, para estos dos compuestos se

estudiard experimentalmente la cinética de su HDO con el catalizador de platino alimina. El
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anisol, sin embargo, aunque tiene conversiones superiores al benzaldehido, presenta un
descenso de la conversidn progresivo, y se ha decidido no estudiar la cinética para dicho
reactivo, ya que ademas, los productos de reaccién mayoritarios no son productos
desoxigenados, por lo que no se ha conseguido con este reactivo realizar una HDO dptima con
el catalizador de platino alimina. La reaccidn, se vidé que era muy selectiva hacia la formacién
de cresol y fenol, lo que dificultaria su uso como biocarburante, ya que el contenido en oxigeno

seguiria siendo elevado.
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FIGURA 7.24: Comparacion de las curvas de desactivacion de benzaldehido, anisol y acetato de fenilo
con Pt/Al,03 a T=325°C y P=5 bar

= Caracterizaciéon de los catalizadores empleados

Como en el resto de estudios de HDO de esta tesis, se han caracterizado los catalizadores

utilizados mediante fisisorcién con nitrégeno y oxidacion a temperatura programada conectada

a un espectrémetro de masas (TPO-MS).

El drea BET y el volumen de poros se determind para el catalizador fresco y para los dos
catalizadores empleados durante la reaccién. La isoterma correspondiente al catalizador fresco
se incluye en la Figura 5.14 en el capitulo 5, y las isotermas correspondientes a los catalizadores
usados en las reacciones de HDO con benzaldehido, anisol y acetato de fenilo se muestran en la
FIGURA 7.25. Estas isotermas corresponden con isotermas tipo IV segun la clasificacion de la

IUPAC, es decir, a sélidos mesosporosos.
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FIGURA 7.25: /sotermas de adsorcidn del catalizador usado de Pt/Al>03 en las HDO de benzaldehido,
anisol y acetato de fenilo a T=3252C

Las propiedades texturales medidas se incluyen en la TABLA 7.4.

TABLA 7.4: Pardmetros texturales de los catalizadores de Pt/Al;O3 usados (influencia del compuesto

oxigenado) y fresco

PARAMETROS TEXTURALES

Pt/Al,03

Fresco Benzaldehido Anisol Acetato de fenilo

Area BET (m?%/g)

Volumen mesoporos (BJH, cm3/g)

87 37 72 79

0.46 0.26 0.26 0.35
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El area superficial disminuye ligeramente para el catalizador usado con acetato de fenilo (79
m?/g), algo mas para el anisol (72 m?/g), y muy notablemente para el benzaldehido (37 m?%/g),
siendo la superficie especifica para el catalizador fresco de 86 m?/g. Se corrobora por tanto, la
mayor desactivacién del catalizador por envejecimiento para el caso del reactivo de

benzaldehido.

En cuanto al volumen de poros, el mayor es el obtenido para el catalizador usado con acetato

de fenilo, 0.35 m3/g, y para el benzaldehido y el anisol se obtuvo 0.26 m3/g.

La relaciéon entre la conversidn final y la conversién al inicio de la reaccion, frente a la pérdida
de superficie especifica para cada uno de los catalizadores al final de la reaccién de HDO de los
tres reactivos estudiados se incluye en la FIGURA 7.26. Se observa que existe un acierta

correlacién entre la pérdida de actividad catalitica y la pérdida de area superficial.
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FIGURA 7.26: Grdfica de relacion de Xi/Xo frente al drea BET del Pt/Al203 a 3259C, influencia de la

naturaleza del compuesto oxigenado

Los catalizadores usados se estudiaron mediante oxidacién a temperatura programada,
monitorizando los perfiles de concentracién de CO, CO, y O,. Para llevar a cabo el analisis se
establecié una rampa de temperaturas de 52C/min desde 502C hasta 900°C para los tres
catalizadores empleados. En la FIGURA 7.27 se representan los resultados obtenidos. Como se

puede apreciar, la formacién de depdsitos carbonosos resulta mayor en el caso del
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benzaldehido, obteniéndose un gran pico de emisidbn a una temperatura de 5009C

aproximadamente.
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FIGURA 7.27: Comparacidn de la sefial de CO: para el catalizador de Pt/Al:0z en las reacciones de

HDO con benzaldehido, anisol y acetato de fenilo
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FIGURA 7.28: Comparacion de la sefial de CO: para el catalizador de Pt/Al:0s en las reacciones de

HDO con anisol y acetato de fenilo

En esta grafica las curvas de emisién de CO; para el anisol y el acetato de fenilo apenas se

aprecian. Por ello, se incluye otra imagen donde Unicamente se incluyen estos dos reactivos,
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FIGURA 7.28. Se ve como en ambos casos se forman dos picos de emisidn, que para el anisol, se
obtienen a 240 y 540 2C respectivamente. El acetato de fenilo, que es el reactivo para el que
menores emisiones de CO,, muestra picos a 2202C y 5002C. Para los dos compuestos la emision

de didxido de carbono comienza a unos 2002C, y comienzan a disminuir también a la misma

temperatura.
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FIGURA 7.29: Grdfica de relacion de Xi/Xo frente al drea del pico de CO: del Pt para el acetato de

fenilo, anisol y benzaldehido

Del mismo modo que se hizo con el drea BET, se ha representado la relacién entre la
conversion final y la inicial de cada catalizador frente al valor del drea del pico de CO; obtenido.
Se ha empleado el programa OriginPro 8 para integrar el drea de pico para cada catalizador. Se

observa que la conversién disminuye mas para las muestras de catalizador que emiten mas CO..

Por ultimo, se ha representado el drea de pico de CO, frente a la disminucion del area BET
del catalizador al final de la reaccién HDO de los tres reactivos estudiados en este apartado,
como se puede ver la FIGURA 7.30. Se observa que las muestras con mayor emisidon de CO;

presentan area superficial menor.
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FIGURA 7.30: Representacion grdfica del drea del pico de CO: frente al drea Bet del Pt para el

acetato de fenilo, anisol y benzaldehido

7.3.2. Reactividad del catalizador de platino sobre distintos grupos funcionales

oxigenados

El catalizador de platino soportado sobre alimina, fue estudiado en las reacciones de HDO
con cinco reactivos diferentes, alcohol bencilico, benzaldehido, acetofenona, acetato de fenilo
y anisol, bajo las mismas condiciones de operacién, 3252C y 5 bar de presion, y empleando la
misma cantidad de catalizador en todos los estudios. Ademas, estas condiciones son las mismas

que las empleadas con el catalizador de paladio soportado alimina.

Si se hace una comparacion de las curvas de desactivacién obtenidas para los cinco
compuestos, como en la FIGURA 7.31, se observa que el alcohol bencilico (AB) es sobre el que
se produce una pérdida de actividad mds suave, sobre todo durante las primeras 30 horas de
reaccion, donde las conversiones obtenidas para este reactivo superan el 80%. El benzaldehido,
sin embargo, hace que la actividad catalitica disminuya mas considerablemente durante las
primeras horas de reaccidn, aunque se observan varias mesetas de estabilidad, finalmente su
conversion se situa algo por debajo del 40%. En el anisol se observa una disminucién gradual de

la conversidn, no encontrandose mesetas estables durante todo el experimento, lo que como
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ya se ha comentado con anterioridad, deja pocas posibilidades para estudiar la cinética de la

reaccion de HDO para este reactivo.

El acetato de fenilo, aunque durante las primeras 20 horas de reaccién disminuye su
conversion mas rapidamente que en el caso del alcohol bencilico, a partir de las 20 horas se
produce una gran meseta de estabilidad donde la actividad catalitica del platino permanece
constante hasta las 60 horas de reaccidén, en valores de aproximadamente el 60%. Por ultimo, la
acetofenona, tiene un comportamiento similar al observado para el acetato de fenilo, se observa
un primer descenso de la conversion, en este caso mayor que para el acetato de fenilo, y
posteriormente la actividad catalitica parace permanecer ciertamente estable con el tiempo de
reaccién. En este caso, la conversion se situaria en torno al 30%, mucho menor que para el
acetato de fenilo a las mismas horas de reaccién, de hecho la acetofenona es el compuesto que

mas bajas conversiones obtiene al final de la reaccion.
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FIGURA 7.31: Comparacion de las curvas de desactivacion de benzaldehido (BZ), anisol (AN), acetato
de fenilo (ACF), alcohol bencilico (AB) y acetofenona (AC) con Pt/Al:03 a T=325°Cy P=5 bar

En la FIGURA 7.32, en la que se representa la conversiéon de la reaccion de HDO de
benzaldehido con platino alumina frente a la selectividad de los productos de reaccidon
formados, se observa que el alcohol bencilico es un producto intermedio para la formacion de
tolueno, al igual que se observd con el catalizador de paladio alimina. El benceno presenta

mayores valores de selectividad a conversiones altas, lo que hace posible que sea un producto
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final de reaccion, formado por la demetilacion del enlace C=0 del aldehido, en la que también

se produciria CO.
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FIGURA 7.32: Curva de selectividad vs conversion de la reaccion de HDO de benzaldehido a 325°Cy 5
bar de Pt/Al203 (B = benceno, T = tolueno y AB = alcohol bencilico)

Para el tolueno se muestra en la FIGURA 7.32 una discrepancia entre la tendencia esperada
y los datos experimentales, ya que a mayores conversiones su selectividad parece disminiur. El
que disminuya podria deberse a que la formacién de benceno se produzca no solamente por
descomposicion del enlace C=0 del benzaldehido, sino que también parte del benceno obtenido

sea resultado del tolueno hidrogenado por transmetilacién.

El catalizador de platino parece que favorece la reaccion de hidrogenacion por
transmetilacién del tolueno, mecanismo descartado en el caso del catalizador de paladio bajo

las mismas condiciones de operacidn.

En la reaccién de HDO del alcohol bencilico, los datos experimentales obtenidos recogidos
en la FIGURA 7.33, muestran una tendencia clara, siendo benceno y tolueno productos de
reaccién finales, debido al claro aumento de su selectividad a las mayores conversiones
recogidas. El benzaldehido, seria un producto de reaccién primario, intermedio de reaccién en

la formacioén del tolueno.
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En la HDO de benzaldehido con platino, el benceno producido se formé por dos vias, sin
embargo, la tendencia de la curva de tolueno en la HDO con alcohol bencilico lo caracteriza
como un producto de reaccidn final, por lo que en este caso el benceno Unicamente se produce

por demetilacién del enlace C=0 del benzaldehido, junto con la produccién de CO.
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FIGURA 7.33: Curva de selectividad vs conversion de la reaccion de HDO de alcohol bencilico a 325°C
y 5 bar de Pt/Al;:03 (B = benceno, T = tolueno y BZ = benzaldehido)

La hidrogenacién del anillo aromatico tanto en la HDO de benzaldehido como en la del
alcohol bencilico tampoco tiene lugar, al igual que no se observé tampoco con el catalizador de
paladio, a 3259C y 5 bar, este hecho concuerda con los datos obtenidos para la HDO de
benzaldehido con un catalizador de platino alimina por Chen y su equipo. Chen, observo que la
hidrogenacion del anillo aromatico no tenia lugar a una temperatura de operacion de 2002C, sin
embargo, si disminuia la temperatura de operacion, la selectividad de los productos de reaccidn
variaba, ganando importancia la hidrogenacién del grupo fenilo, frente al carbonilo, obteniendo
ciclohexanometanol y metilciclohexano junto con el resto de productos. (Chen, 2013) Por tanto,
el elevar ain mas la temperatura justifica la no obtencién de los cicloalcanos correspondientes,
que ademas seria desfavorable, si lo que se busca es obtener un producto final con
caracteristicas 6ptimas como biocombustible. Asi, tolueno y benceno serian los productos

deseados como ya se ha comentado con anterioridad.

Los productos de reacciéon obtenidos para la HDO de acetofenona con el catalizador de

platino alumina difieren de los obtenidos con el de paladio, en este caso se obtiene un nuevo
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producto de reaccidn, benceno, junto con el estireno y el etilbenceno ya producidos con el

paladio alimina.

A la vista de la FIGURA 7.34, el estireno se asemeja claramente a un producto de reaccidn
primario, tratandose en este caso de un intermedio de reaccién, y formado rdpidamente por la
hidrogenacion del grupo carbonilo, sin observar formacién del alcohol, feniletanol, intermedio
de reaccién entre la acetofenona y el estireno, al igual que sucedid con el catalizador de paladio.
El benceno aparece como un nuevo producto, asemejandose su curva a la de un producto de
reaccion final, incrementandose su selectividad al aumentar la conversion. El etilbenceno
producto final de reaccién formado por la hidrogenacién del doble enlace C=C del estireno,
muestra un ligero descenso de su selectividad a conversiones altas, lo que puede estar
relacionado con la formacidon de benceno. Asi, el benceno se podria estar formando por
descomposicion del etilbenceno, éste se hidrogenaria por transmetilacion para la obtencién de
benceno. La formacién de ciertos fragmentos (benceno, tolueno, CO,) durante las reacciones de

HDO con acetofenona también ha sido observada por otros investigadores. (Chen y cols., 2003)
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FIGURA 7.34: Curva de selectividad vs conversion de la reaccion de HDO de acetofenona a 3252Cy 5

bar de Pt/Al203 (B = benceno, EB = etilbenceno y E = estireno)

En la reaccion de HDO de acetato de fenilo con platino alimina, FIGURA 7.35 se obtienen
tres productos de reaccion, benceno, fenol y tolueno, lo que difiere también de los obtenidos
para el catalizador de paladio, Unicamente fenol y tolueno. Para el fenol desciende su

selectividad al aumentar la conversién, por lo que se establece como un producto de reaccion
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primario, intermedio de reaccion, para la formaciéon de benceno. El fenol se produce por la
hidrogenacion del éster, siendo el fenol junto con el etanol los productos obtenidos. El fenol se
hidrogenaria por hidrogendlisis a benceno, lo que verifica los datos experimentales obtenidos,
donde se aprecia un ligero aumento de la selectividad del benceno a conversiones altas,
mientras que disminuye la del fenol. En cuanto al tolueno, su curva parece incrementarse
suavemente a conversiones altas, por lo que podria tratarse de un producto primario, formado
a partir del éster. Para el catalizador de paladio, el tolueno también parecia ser un producto
primario de reaccién. La falta de bibliografia de esta reaccién de hidrogenacién, dificultan su

discusion.

Al comparar los dos catalizadores paladio, y platino, la principal diferencia entre ambos, es
la obtencidn de benceno con el catalizador de platino. El platino parece jugar por tanto, un papel

fundamental en la hidrogendlisis del fenol, no observada para el catalizador de paladio.
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FIGURA 7.35: Curva de selectividad vs conversion de la reaccion de HDO de acetato de fenilo a 3252C
y 5 bar de Pt/Al;03 (B = benceno, T = tolueno y F = fenol)

En la reaccidon de HDO del anisol, se obtienen como productos de reaccién, fenol y cresol,
cuyas curvas representadas en la FIGURA 7.36, coinciden con la tendencia de productos de
reaccién primarios, considerandose ambos intermedios de reaccidn, ya que sus selectividades
disminuyen a conversiones altas. El fenol se produce por demetilacién del anisol, y
posteriormente se deshidrata para formar benceno, el benceno tiene caracteristicas de un

producto secundario, producto final, ya que su selectividad aumenta claramente a altas
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conversiones, sin embargo, no esta claro si a conversiones bajas su conversion es cero o no, por

lo que podria también estar formandose por otra via, por desoxigenacion directa de anisol.
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FIGURA 7.36: Curva de selectividad vs conversion de la reaccion de HDO de anisol a 325°Cy 5 bar de
Pt/Al203 (B = benceno, T = tolueno, F = fenol y C = cresol)

El cresol se produce por isomerizacidon y alquilacidn del anisol, y posteriormente se obtiene
tolueno por desoxigenacion directa y deshidratacion, lo que verifica los datos experimentales
recogidos para el tolueno. Zhu, estudio la reaccion de HDO del anisol con platino soportado
sobre SiO,, y soportado sobre la zeolita HBeta, ademds de la reaccién catalizada sélo por la
zeolita HBeta, observando que el metal, platino, sdlo catalizaba las reacciones de demetilacion,
hidrodesoxigenacién e hidrogenacidn, para la formacion de fenol y la posterior deshidratacion
para la formacion de benceno. Las reacciones de transmetilacion del grupo metoxi al anillo
fenilo, para la obtencidn de cresol fueron atribuidas a la presencia de centros acidos Brgnsted
de la zeolita HBeta. (Zhu y cols., 2011) Por tanto, el soporte de alimina seria el responsable de

la reaccidn de transmetilacion para la produccidn de cresol, y no el platino.

En todas las reacciones estudiadas a 3252C se observa que el platino no es selectivo para la
hidrogenacion del anillo aromatico en ninguin caso, lo que concuerda como ya se ha mencionado
en el caso del paladio, con la alta temperatura de reaccién empleada. Como se vié en el capitulo
6, en la HDO de acetofenona con catalizadores de platino, una disminucién de la temperatura

supuso la hidrogenacién del grupo fenilo y la obtencion de los cicloalcanos correspondientes.
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7.4. ESTUDIOS CINETICOS CON CATALIZADORES DE PALADIO Y PLATINO
SOPORTADOS SOBRE ALUMINA

7.4.1. Modelizacién cinética de la hidrodesoxigenacién de benzaldehido en n-

heptano sobre Pd/Al>O;

Una vez realizados los experimentos de desactivacién con catalizadores de paladio, se ha
estudiado la cinética de la reaccién de hidrodesoxigenacién de benzaldehido en n-heptano con
paladio soportado sobre alimina a 3259C y 5 bar, condiciones para las que la actividad del
catalizador permanece constante con el tiempo, y por tanto se pueden realizar los estudios

cinéticos.

Los productos de reaccidn para el benzaldehido son los mismos que los obtenidos en la HDO
del alcohol bencilico, lo que puede indicar que la reaccion de hidrogenacion de benzaldehido a
alcohol bencilico es reversible. Basandose en los resultados obtenidos, se supone que la
formacidn de alcohol bencilico a partir de benzaldehido es reversible. Se empezd a pensar que
la reaccidn era de este tipo al observar que los productos de HDO del alcohol bencilico y del
benzaldehido eran los mismos. Ademas, otros autores como Vannice y Poond, también
constataron que la reaccion era reversible entre el alcohol y el aldehido, ajustandose al siguiente
mecanismo de reaccion representado en la FIGURA 7.37. En este mecanismo, la formacion de

benceno por descomposicién del benzaldehido no requiere hidrégeno (Vannice y Poondi, 1997).

0)x 0"+ 0

Ky

+ CO

FIGURA 7.37: Mecanismo de reaccion del benzaldehido en n-heptano (Vannice y Poondi,1997)

280



Hidrodesoxigenacion catalitica de otros grupos funcionales con catalizadores de paladio y platino soportados

Las ecuaciones cinéticas para los distintos compuestos, suponiendo cinética de primer orden
para todas las reacciones del mecanismo planteado se muestran a continuacion, siendo A

benzaldehido, B alcohol bencilico, C tolueno y D benceno.

dC,
ﬁ = _kch - k4CA + kZCB
dCy
F = k]_CA - k3CB - kZCB
dC,
— =k3C
dt 3%“B
dcy
" fata

Los estudios cinéticos se han llevado a cabo empleando un nuevo catalizador fresco de
paladio alumina para comenzar el experimento. Se ha alimentado al reactor una disolucién 1
mol/L de benzaldehido en n-heptano. El reactor empleado es un reactor continuo de lecho fijo

ya descrito, en el que el flujo de los reactivos se acerca a la hipdtesis de flujo de pistdn.

En estos estudios se establecen flujos de hidrégeno y de disolucién, que se denominan de
referencia, y que son los mismos empleados en los estudios de desactivacidn del catalizador: 0.5

mL/min para el liquido, y flujo de hidrégeno 22.5 veces superior a la cantidad estequiométrica.

Se deja transcurrir la reaccidn a los caudales de referencia el tiempo necesario para llegar a
la meseta donde se comprobd que el catalizador se mantenia estable con el tiempo, en este
caso 35 horas. Una vez se alcanza esta meseta, se varian los flujos de hidrégeno y de la disolucion
de entrada del liquido, de manera que la concentracién del reactivo a la entrada del reactor
permanezca constante. Se recogen muestras cada media hora de manera alternativa en los dos
tanques de almacenamiento, variando de forma aleatoria los caudales. Asi, para cada condicién
estudiada, indicada en la TABLA 7.5, se toman muestras cada media, o una hora, repitiendo
siempre cada dos variaciones de los flujos un experimento a los caudales de referencia, para

comprobar que la actividad del catalizador permanece constante.

Los resultados obtenidos se muestran en la FIGURA 7.38.

281



Capitulo 7

TABLA 7.5: Condiciones de operacidn en el estudio cinético de benzaldehido en n-heptano

T' (gcat min/l

totales entrada)

Flujo de benzaldehido en n-heptano (ml/min) Flujo de H; (I/min)

1.38 0.5 0.34
0.92 0.75 0.50
0.69 1 0.67
0.34 2 1.34
0.17 4 2.67

0.002

0.0015

¢ CA m CB A CC ® CD
0.001 ~ Cacal Cbcal Cccal = Cdcal

0.0005

Concentracién (mol/L)

o
[
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B CB A CC e CD
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FIGURA 7.38: Comparacion grdfica de los resultados experimentales y los obtenidos por el modelo
propuesto para el benzaldehido en n-heptano a 325°Cy 5 bar (A=benzaldehido, B=alcohol bencilico,

C=tolueno, D=benceno)
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La integracion de las anteriores ecuaciones diferenciales propuestas y el ajuste de los
pardmetros cinéticos a los resultados experimentales se ha realizado con el programa
“Scientist”, segun se detalla en el apéndice 9.1. y en el aparatado 5.3.4. Se trabaja en ausencia
de fendmenos difusionales, tanto interiores como exteriores a las particulas del catalizador,
como se recoge en el apartado 5.2, por lo que los pardmetros cinéticos calculados son

intrinsecos, es decir, debidos exclusivamente a la cinética quimica.
Los valores calculados para las constantes cinéticas se recogen en la TABLA 7.6

La calidad del ajuste se muestra en la FIGURA 7.38, donde se representan las
concentraciones experimentadas y calculadas. Se observa que el ajuste es satisfactorio para el
benceno (D), alcohol bencilico (B) y tolueno (C), teniendo en cuenta el orden de magnitud de las

concentraciones con las que se esta trabajando.

En la FIGURA 7.39 se representan las concentraciones del reactivo, benzaldehido obtenidas
experimentalmente frente a las obtenidas con el modelo, manifestandose de nuevo el buen

ajuste del modelo a los datos experimentales.
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FIGURA 7.39: Dispersion de los datos de la concentracion experimental y calculada por el modelo

propuesto del benzaldehido en n-heptano
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TABLA 7.6: Valores de las constantes cinéticas para la HDO del benzaldehido en n-heptano, R>=0.9975

Valor calculado
Constantes cinéticas

(L/gmin)
K1 0.14
K2 1.75
K3 1.14
K4 0.22

7.4.2. Modelizacidon cinética de la hidrodesoxigenacion de benzaldehido en

metilciclohexano sobre Pt/Al.O3

Alavista de los resultados de los experimentos de desactivacion con el catalizador de platino
y los tres compuestos modelo ensayados se decidié estudiar la cinética de HDO con el catalizador

de Pt/aliumina del benzaldehido y del acetato de fenilo, que se incluyen en el aparatado 7.3.3.

Se considera que el mecanismo de reaccién de la hidrodesoxigenacidon catalitica del
benzaldehido en metilciclohexano sobre Pt/alimina es el mismo que para la reaccién en n-
heptano con el catalizador de paladio soportado sobre alimina indicado en la FIGURA 7.37 del
apartado 7.4.1. Las ecuaciones cinéticas son también las mismas que las incluidas en el

aparatado 7.4.1.

Estos estudios cinéticos se han llevado a cabo a una temperatura de 325 2Cy a una presién
constante de 5 bar. Se ha empleado un nuevo catalizador fresco de platino alumina para
comenzar los experimentos. Se ha alimentado al reactor una disolucién 1 mol/L de benzaldehido
en metilciclohexano. El reactor empleado ha sido un reactor de lecho fijo. La masa de catalizador
empleada ha sido de 0.25g, que como en el resto de estudios se introduce junto con 0.25g de
vidrio, que actia como inerte. Con el fin de facilitar la posterior separacion, el tamafio de
particulas del catalizador serd el mismo, comprendido entre 100 y 250 um y el del inerte entre

250y 355 pm.

El protocolo seguido para la realizacidn de dichos estudios es el mismo que el descrito en el
apartado 7.4.1., estableciendo un flujo de referencia para el caudal de entrada del liquido (0.5

mL/min), y el de hidrégeno. En la TABLA 7.7 se incluyen los flujos empleados.
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TABLA 7.7: Condiciones de operacion en el estudio cinético de benzaldehido en MCH

t f: (gcit :n;n/l Flujo de benzaldehido en MCH (ml/min) Flujo de H; (I/min)

= :)n. :rl.ala 3 2.07
0.13 2.5 1.68
0.17 2 1.34
0.22 1.5 1.01
0.34 1 0.67
0.45 0.75 0.50
0.67 0.5 0.34

Para llevar a cabo el estudio cinético es necesario alcanzar previamente la zona donde la
actividad del catalizador es constante con el tiempo. Por ello, se han esperado 5 horas
trabajando a los caudales de referencia descritos anteriormente. Una vez se alcanza la zona de
trabajo, en la que la conversidn es estable con el tiempo, se varian los flujos de hidrégeno y de
la disolucion de entrada del liquido (TABLA 7.7), de manera que la concentracion del reactivo a
la entrada del reactor permanezca constante. Se recogen muestras cada media hora de manera
alternativa en los dos tanques de almacenamiento. Los resultados obtenidos se muestran en la

FIGURA 7.40.

La integracion de las ecuaciones diferenciales correspondientes (apartado 7.4.1.) y el ajuste
de los parametros cinéticos a los resultados experimentales se ha realizado con el programa
“Scientist”, segun se detalla en el apéndice 9.1. y en el aparatado 5.3.4. Se trabaja en ausencia
de fendmenos difusionales, tanto interiores como exteriores a las particulas del catalizador,
como se recoge en el apartado 5.2, por lo que los pardmetros cinéticos calculados son
intrinsecos, es decir, debidos exclusivamente a la cinética quimica. Los valores de las constantes

cinéticas se incluyen en la TABLA 7.8.

TABLA 7.8: Valores de las constantes cinéticas para la HDO del benzaldehido en MCH, R?=0.9923

Valor calculado
Constantes cinéticas

(L/gmin)
K1 0.92
K2 0.03
K3 43.8
K4 0.23
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FIGURA 7.40: Comparacion grdfica de los resultados experimentales y los obtenidos por el modelo
propuesto para el benzaldehido en MCH a 325°Cy 5 bar (A=benzaldehido, B=alcohol bencilico,

C=tolueno, D=benceno)

En la FIGURA 7.40, se observa la calidad del ajuste realizado comparando los resultados
experimentales con los calculados. Los resultados muestran que el ajuste es bueno para el
tolueno y el benceno. Por el contrario los resultados no son satisfactorios para el alcohol
bencilico, con la discrepancia entre experimento y modelo aumentando para tiempos de
residencia altos. Estas discrepancias pueden deberse a las bajas concentraciones obtenidas para

este compuesto.
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En la FIGURA 7.41 se observa la calidad del ajuste para el reactivo, benzaldehido.
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FIGURA 7.41: Dispersion de los datos de la concentracion experimental y calculada por el modelo
propuesto del benzaldehido en MCH

7.4.3. Modelizacidn cinética de la hidrodesoxigenacion de acetato de fenilo en n-

heptano sobre Pt/Al,O;

Se ha realizado también el estudio de la cinética intrinseca de la reaccion de HDO de acetato
de fenilo en n-heptano, dado que su actividad catalitica se mantiene aproximadamente

constante durante un periodo suficientemente largo en el ensayo de desactivacion.

El mecanismo de reaccidén de la hidrodesoxigenacion catalitica del acetato de fenilo en n-

heptano que se propone se muestra en la FIGURA 7.42. Se obtienen los alcoholes productos de

la hidrogenacién del éster, y también benceno, producto desoxigenado.

OH

o)~ :
— +EH,EHO ——» +H0

O H2 H2

FIGURA 7.42: Mecanismo de reaccion de acetato de fenilo en n-heptano
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A partir de este mecanismo se obtiene las ecuaciones cinéticas para los distintos
componentes, suponiendo cinética de primer orden para todas las reacciones, siendo A, acetato

de fenilo, B, fenol y C, benceno.

dcC
d‘; = (=1)y = —k1Cy4
dac
d: = (=13)m = k1C4 — k,Cp
dcC
d_‘r? = (=1c)y = k2Cp

Las condiciones de operacién son las mismas que en los estudios de desactivacion, es decir,
temperatura 3252C y presién de 5 bar, que se mantienen constantes. La masa de catalizador
empleada ha sido de 0.25g, junto con 0.25g de vidrio, que actia como inerte. El reactor
empleado es un lecho fijo, al que se alimenta una disolucion de 1 mol/L de acetato de fenilo en
n-heptano. El protocolo a seguir para la realizacidn del experimento es el mismo que el descrito
en el apartado 7.4.1., siendo de nuevo el caudal de referencia 0.5ml/min para la disolucion

liquida. El resto de flujos ensayados se indican en la TABLA 7.9.

TABLA 7.9: Condiciones de operacion en el estudio cinético de acetato de fenilo en n-heptano

0
min/TI tf)tgacI:: Flujo de acetato de fenilo en n-heptano (ml/min)  Flujo de H; (I/min)
entrada)

0.21 4 2.06
0.28 3 1.54
0.34 2.5 1.29
0.43 2 1.03
0.85 1 0.51
1.14 0.75 0.39
1.70 0.5 0.26

Para la realizacion del estudio es necesario alcanzar previamente la zona donde se comprobd
en los estudios de desactivacidon que la actividad catalitica permanecia constante con el tiempo
de reaccion (a partir de las 20 horas). Por ello el reactor se carga con catalizador fresco y se

esperan 20 horas trabajando con los caudales de referencia, y a partir de ese momento, cuando
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se alcanza la zona de trabajo deseada, se varian los flujos de hidrégeno y de la disolucion de
entrada del liquido (TABLA 7.9), de manera que la concentracién del reactivo a la entrada del
reactor permanezca constante. Se recogieron muestras cada media hora de manera alternativa

en los dos tanques de almacenamiento.

Los resultados obtenidos se muestran en la FIGURA 7.43.Las constantes cinéticas se calculan
por ajuste a los datos experimentales mediante el programa “Scientist 2.0” siguiendo los pasos
que se indican en el apéndice 9.1. Como se trabaja en ausencia de fenédmenos difusionales, las
constantes cinéticas calculadas serdn intrinsecos y no aparentes. Los resultados obtenidos se

pueden ver en la TABLA 7.10.

En la FIGURA 7.43 se muestran las concentraciones experimentales y las calculadas mediante
el modelo. Se observa de manera general que el modelo propuesto se ajusta bien a los datos
experimentales, especialmente para el acetato de fenilo y el benceno. En el caso del fenol la
tendencia de los datos experimentales es la misma que la del modelo y el ajuste es bueno,

aunque que a tiempos espaciales mas bajos el modelo se desvia ligeramente.
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FIGURA 7.43: Comparacion grdfica de los resultados experimentales y los obtenidos por el modelo
propuesto para el acetato de fenilo en n-heptano a 3252Cy 5 bar (A=acetato de fenilo, B=fenol,

C=benceno)

En la FIGURA 7.44 se comparan las concentraciones experimentales y calculadas para el

reactivo, comprobandose de nuevo el buen ajuste que proporciona el modelo.
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FIGURA 7.44: Dispersion de los datos de la concentracion experimental y calculada por el modelo

propuesto del acetato de fenilo en n-heptano

TABLA 7.10: Valores de las constantes cinéticas para la HDO de acetato de fenilo en n-heptano,
R?=0.9959

Valor calculado
Constantes cinéticas

(L/gmin)
K1 0.85
K2 0.26
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Conclusiones

8.1. CONCLUSIONES

A partir de los estudios de desactivacidn de catalizadores de metal precioso soportado en las

reacciones de hidrodesoxigenacidn catalitica se pueden comentar las siguientes conclusiones

11

1.2

1.3

1.4

15

En las reacciones de hidrodesoxigenacion catalitica con alcohol bencilico y
acetofenona, los catalizadores de rodio y rutenio resultaron ineficaces para la HDO,
debido a la gran desactivacion mostrada durante los estudios realizados, atribuible

a la formacién de depésitos carbonosos sobre la superficie del catalizador.

El catalizador de platino mostré una menor pérdida de actividad en las reacciones

de HDO estudiadas tanto con el alcohol bencilico como con acetofenona.

El soporte utilizado para dispersar la fase activa (alimina o carbdn activo) no juea
un papel relevante sobre la actividad y la resistencia del catalizador empleado en

las reacciones de hidrodesoxigenacidn.

La cinética de la reaccién de HDO del alcohol bencilico con platino soportado sobre
alumina se ha ajustado de manera satisfactoria a una cinética de primer orden, no

siendo relevantes los efectos de transferencia de materia.

Los productos de reaccién obtenidos para el alcohol bencilico y la acetofenona
difieren en el contenido de oxigeno, siendo mas favorables los productos obtenidos
mediante la HDO de acetofenona para el propésito global de la tesis doctoral,
tratandose de hidrocarburos no oxigenados en su totalidad, lo que los haria viables

como biocombustibles.

Las conclusiones extraidas del estudio exhaustivo de la HDO de acetofenona con

catalizadores de platino serian:

2.1

El incremento de la presion de operacion de 5 a 10 bares supuso una mejora en la
vida util del catalizador, observandose menor pérdida de actividad con el tiempo.
Sin embargo, a mayor presién no se aprecio diferencias significativas sobre la
conversion obtenida. El aumento de la temperatura de operacién provoca
tedricamente mayores conversiones iniciales, sin embargo, debido al aumento de
la velocidad de desactivacion, el efecto producido en los experimentos estudiados

es el contrario.
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2.2

2.3

2.4

2.5

El pretratamiento del catalizador, mediante la reduccién con hidrégeno in situ en
el reactor de lecho fijo, supuso una mejora en el periodo de vida del catalizador,
alargdndolo y produciendo un descenso mads suave de la actividad catalitica. La
reduccion del caudal de hidrégeno perjudica tanto a la conversién como a la
estabilidad, aunque favorece el proceso reduciendo los costes, debido a ello no se

ha considerado favorable su reduccién.

La formacion de depdsitos carbonosos parece ser la principal causa de
desactivacién, sin embargo, el catalizador de platino soportado sobre alimina,
Unicamente logra recuperar su actividad por calcinacidn a 6002C, sin embargo, el
mismo método de regeneracién a 5002C no consigue devolver la actividad catalitica
inicial al catalizador, al contrario, se produce una mayor desactivacién del

catalizador regenerado.

Al comparar distintos soportes para una misma carga del metal, en este caso de
platino, el catalizador de platino soportado sobre carbén activo es el que logra
operar de forma mas estable al compararlo con soportes preparados en el
laboratorio de éxido de titanio y dxido de silicio, y mejora el comportamiento del

soporte comercial de alumina.

Los estudios cinéticos realizados sobre el catalizador de platino soportado sobre
aluminay sobre carbdn activo, se ajustan en todos los casos de manera satisfactoria
a los mecanismos de reaccidon propuestos. Se observa, la afinidad por Ila
hidrogenaciéon del anillo aromatico al operar a temperaturas por debajo de los

3009eC.

Tras el estudio de otros grupos funcionales en las reacciones de HDO con catalizadores de

paladio y platino soportados sobre aliumina, se pudo concluir:

3.1

3.2

El catalizador de Pt presenta una mayor resistencia a la desactivaciéon bajo las
mismas condiciones de operacién que el catalizador de Pd, para los distintos
reactivos estudiados, acetato de fenilo, acetofenona, alcohol bencilico, anisol y

benzaldehido.

La velocidad de desactivacion aumenta al incrementarse la temperatura de
reaccién de 2759C a 3259C, en la HDO del benzaldehido con el catalizador de Pd,

del mismo modo que con la acetofenona y el catalizador de Pt. El grupo carbonilo,
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Conclusiones

3.3

3.4

3.5

3.6

3.7

favorece la desactivacién del catalizador a temperaturas de reaccion altas. La
formacidon de depdsitos carbonosos se establece como la principal causa de
desactivacién a 2752C. Sin embargo, la fuerte desactivacién sufrida a 3252C, sugiere

otra causa, probablemente una mayor sinterizacidon al aumentar la temperatura.

Los catalizadores de Pd y Pt bajo las condiciones de operacién estudiadas, 3252Cy
5 bar, favorecen la hidrogenacion del grupo carbonilo. Ademds, temperaturas
suaves tampoco favorecieron la hidrogenacion del grupo fenilo en la HDO de
benzaldehido con Pd/Al,Os, al contrario que lo observado para el catalizador de

platino en la reacciéon de HDO con acetofenona en el capitulo 6.

El soporte de carbdn activo en los catalizadores de Pd a 3252C y 5 bar no influye
sobre los productos de reaccién formados en las reacciones de HDO con alcohol
bencilico, benzaldehido y acetofenona. Esto soporte tiene menos centros Brgnsted
gue la alumina, lo que unido a la temperatura de operacidn justifica también la no
hidrogenacion del anillo aromatico. El carbdn activo favorece la reaccidn de

demetilacion para la formacién de benceno en la HDO de benzaldehido.

Los productos de reaccidn resultantes de la HDO de anisol y acetato de fenilo,
presentan un elevado contenido en oxigeno, por lo que dificultarian su hipotético
uso como biocombustibles, asi Pd y Pt, no resultan eficaces bajo las condiciones de
operacidn estudiadas para el propdsito de desoxigenar para estos compuestos

modelo.

El catalizador de Pt favorece las reacciones de transmetilacion, esto ha sido
observado en la reaccién de HDO del benzaldehido y la acetofenona a 3252Cy 5
bar, en ambas reacciones se obtiene benceno como producto de reaccidn, en el
primer caso por transmetilacion de tolueno, y en la acetofenona por
transmetilacion de etilbenceno, esta via de formacién no fue observada con el

catalizador de Pd en ninguna de las dos reacciones de HDO.

El catalizador de Pt favorece la reaccidn de hidrogendlisis del fenol para la
obtencion de benceno en la reaccién de HDO de acetato de fenilo, mecanismo de
reaccion que no se produce bajo las mismas condiciones de operacion con el

catalizador de paladio.
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Capitulo 8

3.8 Los estudios cinéticos de benzaldehido con catalizadores de paladio y platino y de
acetato de fenilo con catalizadores de platino soportados todos sobre alimina, se
ajustaron de forma satisfactoria a los mecanismos de reaccién propuestos,

correspondientes a cinéticas de primer orden.

296



9. BIBLIOGRAFIA




Bibliografia

BIBLIOGRAFIA

10.

11.

2008/2009, R. D. "Fomento del uso de energia procedente de fuentes renovables."
Departamento Europeo y Consejo Europeo.

Andersen, R., W. Towers and P. Smith (2005). "Assessing the potential for biomass
energy to contribute to Scotland's renewable energy needs." Biomass and Bioenergy
29(2): 73-82.

Babcock, M. (1997). "Studies on the Thermal Processing of Biomass and Waste
Materials." ETSU, B/T1/00358/Rep.

Badawi, M., J. F. Paul, S. Cristol, E. Payen, Y. Romero, F. Richard, S. Brunet, D. Lambert,
X. Portier, A. Popov, E. Kondratieva, J. M. Goupil, J. El Fallah, J. P. Gilson, L. Mariey, A.
Travert and F. Maugé (2011). "Effect of water on the stability of Mo and CoMo
hydrodeoxygenation catalysts: A combined experimental and DFT study." Journal of
Catalysis 282(1): 155-164.

Beis, S., 0. Onay and O. Kogkar (2002). "Fixed-bed pyrolysis of safflower seed: influence
of pyrolysis parameters on product yields and compositions." Renewable Energy 26(1):
21-32.

Berndes, G., M. Hoogwijk and R. van den Broek (2003). "The contribution of biomass in
the future global energy supply: a review of 17 studies." Biomass and Bioenergy 25(1):
1-28.

BP (2014). "Statistical Review of World Energy."

Bridgwater, A. (1996). "Production of high grade fuels and chemicals from catalytic
pyrolysis of biomass." Catalysis today 29(1): 285-295.

Bridgwater, A., D. Meier and D. Radlein (1999). "An overview of fast pyrolysis of
biomass." Organic Geochemistry 30(12): 1479-1493.

Bridgwater, A. V. (1999). "Principles and practice of biomass fast pyrolysis processes for
liquids." Journal of Analytical and Applied Pyrolysis 51(1-2): 3-22.

Bu, Q., H. Lei, A. H. Zacher, L. Wang, S. Ren, J. Liang, Y. Wei, Y. Liu, J. Tang, Q. Zhang and
R. Ruan (2012). "A review of catalytic hydrodeoxygenation of lignin-derived phenols
from biomass pyrolysis." Bioresource Technology 124(0): 470-477.

299



Bibliografia

12.

13.

14.

15.

16.

17.

18.

19.

20.

21.

22.

23.

24.

25.

Bui, V. N., D. Laurenti, P. Afanasiev and C. Geantet (2011). "Hydrodeoxygenation of
guaiacol with CoMo catalysts. Part |: Promoting effect of cobalt on HDO selectivity and
activity." Applied Catalysis B: Environmental 101(3): 239-245.

Carberry, J. (1987). Physico-chemical aspects of mass and heat transfer in
heterogeneous catalysis. Catalysis, Springer: 131-171.

Carrier, M., A. Loppinet-Serani, D. Denux, J.-M. Lasnier, F. Ham-Pichavant, F. Cansell and
C. Aymonier (2011). "Thermogravimetric analysis as a new method to determine the
lignocellulosic composition of biomass." Biomass and Bioenergy 35(1): 298-307.

Castells, X. E. (2012). Tratamiento y valorizacidn energética de residuos, Ediciones Diaz
de Santos.

Cerveny, L. (1988). "Catalytic hydrogenation." Ed. Elsevier Capitulo 6.

Chen, M. (2013). "Hydrodeoxygenation of bio-oil model compounds on supported noble
metal catalysts."

Chen, C.-S. and H.-W. Chen (2004). "Enhanced selectivity and formation of ethylbenzene
for acetophenone hydrogenation by adsorbed oxygen on Pd/Si02." Applied Catalysis A:
General 260(2): 207-213.

Chen, C.-S., H.-W. Chen and W.-H. Cheng (2003). "Study of selective hydrogenation of
acetophenone on Pt/Si02." Applied Catalysis A: General 248(1-2): 117-128.

Chen, M., N. Maeda, A. Baiker and J. Huang (2012). "Molecular Insight into Pt-Catalyzed
Chemoselective Hydrogenation of an Aromatic Ketone by In Situ Modulation—Excitation
IR Spectroscopy." Acs Catalysis 2(9): 2007-2013.

Cheng, J. (2010). Biomass to renewable energy processes, CRC Press Inc.

Czernik, S., R. Evans and R. French (2007). "Hydrogen from biomass-production by steam
reforming of biomass pyrolysis oil." Catalysis Today 129(3): 265-268.

Demirbas, A. (2001). "Biomass resource facilities and biomass conversion processing for
fuels and chemicals." Energy conversion and Management 42(11): 1357-1378.

Edelman, M. C., M. K. Maholland, R. M. Baldwin and S. W. Cowley (1988). "Vapor-phase
catalytic hydrodeoxygenation of benzofuran." Journal of Catalysis 111(2): 243-253.

Elliott, D. C. (2007). "Historical developments in hydroprocessing bio-oils." Energy &
Fuels 21(3): 1792-1815.

300



Bibliografia

26.

27.

28.

29.

30.

31.

32.

33.

34.

35.

36.

37.

38.

39.

40.

Elliott, D. C. and T. R. Hart (2008). "Catalytic hydroprocessing of chemical models for bio-
oil." Energy & Fuels 23(2): 631-637.

Ferrari, M., S. Bosmans, R. Maggi, B. Delmon and P. Grange (2001). "CoMo/carbon
hydrodeoxygenation catalysts: influence of the hydrogen sulfide partial pressure and of
the sulfidation temperature." Catalysis today 65(2): 257-264.

Friedrich, J. and J. Ferndndez Gonzalez (1999). "energia de la biomasa."

Froment, G. F., K. B. Bischoff and J. De Wilde (1990). Chemical reactor analysis and
design, Wiley New York.

Furimsky, E. (2000). "Catalytic hydrodeoxygenation." Applied Catalysis A: General
199(2): 147-190.

Furimsky, E. and F. E. Massoth (1999). "Deactivation of hydroprocessing catalysts."
Catalysis Today 52(4): 381-495.

Gandarias, |., V. Barrio, J. Requies, P. Arias, J. Cambra and M. Glemez (2008). "From
biomass to fuels: Hydrotreating of oxygenated compounds." International Journal of
Hydrogen Energy 33(13): 3485-3488.

Gao, D., C. Schweitzer, H. T. Hwang and A. Varma (2014). "Conversion of guaiacol on
noble metal catalysts: Reaction performance and deactivation studies." Industrial &
Engineering Chemistry Research.

Gil, M.-A. C., M. Castro and C. S. Naranjo (1997). Biocombustibles, Progensa Editorial.

Gevert, B., J. Otterstedt and F. Massoth (1987). "Kinetics of the HDO of methyl-
substituted phenols." Applied catalysis 31(1): 119-131.

Goyal, H. B., D. Seal and R. C. Saxena (2008). "Bio-fuels from thermochemical conversion
of renewable resources: A review." Renewable and Sustainable Energy Reviews 12(2):
504-517.

Gualda, G. and S. Kasztelan (1996). "Initial Deactivation of Residue Hydrodemetallization
Catalysts." Journal of Catalysis 161(1): 319-337.

Guo, Y. W,, Y. Wei, F. (2001). "Research progress in biomass flash pyrolysis technology
for liquids production." Chemical industry engineering progress 8: 13-17.

Gutierrez, A., R. K. Kaila, M. L. Honkela, R. Slioor and A. O. I. Krause (2009).
"Hydrodeoxygenation of guaiacol on noble metal catalysts." Catalysis Today 147(3-4):
239-246.

Haffad, D., U. Kameswari, M. M. Bettahar, A. Chambellan and J. C. Lavalley (1997).
"Reduction of benzaldehyde on metal oxides." Journal of Catalysis 172(1): 85-92.

301



Bibliografia

41.

42.

43.

44,

45.

46.

47.

48.

49.

50.

51.

52.

53.

Hayes, D. J. (2009). "An examination of biorefining processes, catalysts and challenges."
Catalysis Today 145(1-2): 138-151.

Huang, J., Y. Jiang, N. van Vegten, M. Hunger and A. Baiker (2011). "Tuning the support
acidity of flame-made Pd/SiO2—AlI203 catalysts for chemoselective hydrogenation."
Journal of Catalysis 281(2): 352-360.

Jiang, Y., R. Biichel, J. Huang, F. Krumeich, S. E. Pratsinis and A. Baiker (2012). "Solvent-
free Hydrodeoxygenation of Bio-oil Model Compounds Cyclopentanone and
Acetophenone over Flame-made Bimetallic Pt-Pd/ZrO2 Catalysts." ChemSusChem 5(7):
1190.

Jin, S., Z. Xiao, C. Li, X. Chen, L. Wang, J. Xing, W. Li and C. Liang (2014). "Catalytic
hydrodeoxygenation of anisole as lignin model compound over supported nickel
catalysts." Catalysis Today 234(0): 125-132.

Keane, M. A. (1997). "Gas phase hydrogenation/hydrogenolysis of benzaldehyde and o-
tolualdehyde over Ni/SiO2." Journal of Molecular Catalysis A: Chemical 118(2): 261-269.

Klass, D. L. (1998). Biomass for renewable energy, fuels, and chemicals, Academic press.

Kwon, K. C., H. Mayfield, T. Marolla, B. Nichols and M. Mashburn (2011). "Catalytic
deoxygenation of liquid biomass for hydrocarbon fuels." Renewable Energy 36(3): 907-
915.

Laurent, E. and B. Delmon (1994). Deactivation of a Sulfided NiMo/y-Al203 during the
Hydrodeoxygenation of Bio-Qils: Influence of a High Water Pressure. Studies in Surface
Science and Catalysis. B. Delmon and G. F. Froment, Elsevier. Volume 88: 459-466.

Laurent, E. and B. Delmon (1994). "Study of the hydrodeoxygenation of carbonyl,

car[ylic and guaiacyl groups over sulfided CoMo/y-Al203 and NiMo/y-Al203 catalyst:
II. Influence of water, ammonia and hydrogen sulfide." Applied Catalysis A: General
109(1): 97-115.

Lemus, R. and R. Lal (2005). "Bioenergy crops and carbon sequestration." Critical
Reviews in Plant Sciences 24(1): 1-21.

Levenspiel, O. (2002). Ingenieria de las reacciones quimicas, Reverté.

Li, K., R. Wang and J. Chen (2011). "Hydrodeoxygenation of anisole over silica-supported
Ni2P, MoP, and NiMoP catalysts." Energy & Fuels 25(3): 854-863.

Li, M., X. Wang, N. Perret and M. A. Keane (2014). "Enhanced production of benzyl
alcohol in the gas phase continuous hydrogenation of benzaldehyde over Au/Al203."
Catalysis Communications 46(0): 187-191.

302



Bibliografia

54.

55.

56.

57.

58.

59.

60.

61.

62.

63.

64.

65.

66.

Liu, Q., S. Wang, Y. Zheng, Z. Luo and K. Cen (2008). "Mechanism study of wood lignin
pyrolysis by using TG—FTIR analysis." Journal of Analytical and Applied Pyrolysis 82(1):
170-177.

Lopez, E., S. Ordonez and F. Diez (2006). "Deactivation of a Pd/AI203 catalyst used in
hydrodechlorination reactions: Influence of the nature of organochlorinated compound
and hydrogen chloride." Applied Catalysis B: Environmental 62(1-2): 57-65.

Lu, Q., W.-Z. Li and X.-F. Zhu (2009). "Overview of fuel properties of biomass fast
pyrolysis oils." Energy Conversion and Management 50(5): 1376-1383.

Massoth, F., P. Politzer, M. Concha, J. Murray, J. Jakowski and J. Simons (2006). "Catalytic
hydrodeoxygenation of methyl-substituted phenols: Correlations of kinetic parameters
with molecular properties." The Journal of Physical Chemistry B 110(29): 14283-14291.

McKendry, P. (2002). "Energy production from biomass (part 1): overview of biomass."
Bioresource technology 83(1): 37-46.

McKendry, P. (2002). "Energy production from biomass (part 2): conversion
technologies." Bioresource technology 83(1): 47-54.

Mears, D. E. (1971). "Tests for Transport Limitations in Experimental Catalytic Reactors."
Ind. Eng. Chem. Proc. Des. Dev. 10: 541-547.

Menéndez, E. (2006). La proxima crisis de los Hidrocarburos. Reflexiones desde Europa
y Espana.

Mochizuki, T., S.-Y. Chen, M. Toba and Y. Yoshimura (2014). "Deoxygenation of guaiacol
and woody tar over reduced catalysts." Applied Catalysis B: Environmental 146(0): 237-
243,

Mohan, D., C. U. Pittman and P. H. Steele (2006). "Pyrolysis of wood/biomass for bio-oil:
a critical review." Energy & Fuels 20(3): 848-889.

Mortensen, P. M., J. D. Grunwaldt, P. A. Jensen, K. G. Knudsen and A. D. Jensen (2011).
"A review of catalytic upgrading of bio-oil to engine fuels." Applied Catalysis A: General
407(1-2): 1-19.

Nava, R., B. Pawelec, P. Castafio, M. Alvarez-Galvan, C. Loricera and J. Fierro (2009).
"Upgrading of bio-liquids on different mesoporous silica-supported CoMo catalysts."
Applied Catalysis B: Environmental 92(1): 154-167.

Network, B. U. (2002). "Manuales sobre energia renovable: Biomasa." Fortalecimiento
de la capacidad en energia renovable para América central: 56.

303



Bibliografia

67.

68.

69.

70.

71.

72.

73.

74.

75.

76.

77.

78.

Netzel, D. A., F. P. Miknis, J. M. Mitzel, T. Zhang, P. D. Jacobs and H. W. Haynes Jr (1996).
"Carbon-13 solid-state n.m.r. investigation of coke deposits on spent catalysts used in
coal liquefaction." Fuel 75(12): 1397-1405.

Nimmanwudipong, T., R. C. Runnebaum, D. E. Block and B. C. Gates (2011). "Catalytic
conversion of guaiacol catalyzed by platinum supported on alumina: reaction network
including hydrodeoxygenation reactions." Energy & Fuels 25(8): 3417-3427.

Oasmaa, A. and S. Czernik (1999). "Fuel oil quality of biomass pyrolysis oils state of the
art for the end users." Energy & Fuels 13(4): 914-921.

Ordofiez, S. (1999). "Hidrodecloracién de compuestos organohalogenados alifaticos
sobre catalizadores desechables y de metal precioso soportado." Tesis doctoral,
Universidad de Oviedo.

Ordonez, S., F. V. Diez and H. Sastre (2001). "Characterisation of the deactivation of
platinum and palladium supported on activated carbon used as hydrodechlorination
catalysts." Applied Catalysis B: Environmental 31(2): 113-122.

Ordoiez, S., H. Sastre and F. Diez (2000). "Abatement of chlorinated pollutants in
organic wastes using catalytic hydrodechlorination." Recent research developments in
chemical engineering: 327-339.

Orddiez, S., H. Sastre and F. V. Diez (2000). "Hydrodechlorination of organochlorinated
aliphatic compounds over nickel catalysts." Reaction Kinetics and Catalysis Letters 70(1):
61-66.

Ordodinez, S., H. Sastre and F. V. Diez (2000). "Hydrodechlorination of aliphatic
organochlorinated compounds over commercial hydrogenation catalysts." Applied
Catalysis B: Environmental 25(1): 49-58.

Parthasarathy, P. and K. S. Narayanan (2014). "Hydrogen production from steam
gasification of biomass: Influence of process parameters on hydrogen yield — A review."
Renewable Energy 66(0): 570-579.

Pasangulapati, V., K. D. Ramachandriya, A. Kumar, M. R. Wilkins, C. L. Jones and R. L.
Huhnke (2012). "Effects of cellulose, hemicellulose and lignin on thermochemical
conversion characteristics of the selected biomass." Bioresource technology 114: 663-
669.

Pedrajas, J. I. (2007). "El Mercado de los biocombustibles sélidos para calefaccion:
presente y futuro de los pellets en Espafia." Asociacidon de productores de Energias
Renovables.

PER (2010-2020). "Plan de Energias renovables para su aplicacién en el periodo 2011-
2020." Ministerio de Industria, Energia y Medio Ambiente.

304



Bibliografia

79.

80.

81.

82.

83.

84.

85.

86.

87.

88.

89.

90.

Pérez, J., J. Munoz-Dorado, T. de la Rubia and J. Martinez (2002). "Biodegradation and
biological treatments of cellulose, hemicellulose and lignin: an overview." International
Microbiology 5(2): 53-63.

Pérez-Ramirez, J., R. J. Berger, G. Mul, F. Kapteijn and J. A. Moulijn (2000). "The six-flow
reactor technology: A review on fast catalyst screening and kinetic studies." Catalysis
Today 60(1-2): 93-109.

Prochazkova, D., P. Zamostny, M. Bejblova, L. Cerveny and J. Cejka (2007).
"Hydrodeoxygenation of aldehydes catalyzed by supported palladium catalysts."
Applied Catalysis A: General 332(1): 56-64.

R.D. (2007). "Regulacion de la actividad de produccion de energia eléctrica en régimen
especial." 25 de Mayo de 2007.

Ramiah, M. (1970). "Thermogravimetric and differential thermal analysis of cellulose,
hemicellulose, and lignin." Journal of Applied Polymer Science 14(5): 1323-1337.

Raveendran, K., A. Ganesh and K. C. Khilar (1996). "Pyrolysis characteristics of biomass
and biomass components." Fuel 75(8): 987-998.

Renewables (2012). "Global Status Report." REN 21.

Romero, Y., F. Richard and S. Brunet (2010). "Hydrodeoxygenation of 2-ethylphenol as
a model compound of bio-crude over sulfided Mo-based catalysts: Promoting effect and
reaction mechanism." Applied Catalysis B: Environmental 98(3—4): 213-223.

Runnebaum, R. C., T. Nimmanwudipong, D. E. Block and B. C. Gates (2011). "Catalytic
conversion of anisole: evidence of oxygen removal in reactions with hydrogen." Catalysis
letters 141(6): 817-820.

Saadi, A., Z. Rassoul and M. M. Bettahar (2006). "Reduction of benzaldehyde on alkaline
earth metal oxides." Journal of Molecular Catalysis A: Chemical 258(1-2): 59-67.

Saha, B. C. (2003). "Hemicellulose bioconversion." Journal of Industrial Microbiology and
Biotechnology 30(5): 279-291.

Sankaranarayanan, T. M., A. Berenguer, C. Ochoa-Hernandez, |. Moreno, P. Jana, J. M.
Coronado, D. P. Serrano and P. Pizarro (2014). "Hydrodeoxygenation of anisole as bio-
oil model compound over supported Ni and Co catalysts: Effect of metal and support
properties." Catalysis Today(0).

305



Bibliografia

91.

92.

93.

94.

95.

96.

97.

98.

99.

100.

101.

102.

103.

104.

Saxena, R., D. Seal, S. Kumar and H. Goyal (2008). "Thermo-chemical routes for hydrogen
rich gas from biomass: a review." Renewable and Sustainable Energy Reviews 12(7):
1909-1927.

Scholze, B. and D. Meier (2001). "Characterization of the water-insoluble fraction from
pyrolysis oil (pyrolytic lignin). Part I. PY=GC/MS, FTIR, and functional groups." Journal of
Analytical and Applied Pyrolysis 60(1): 41-54.

Senol, 0., E.-M. Ryymin, T.-R. Viljava and A. Krause (2007). "Effect of hydrogen sulphide
on the hydrodeoxygenation of aromatic and aliphatic oxygenates on sulphided
catalysts." Journal of molecular catalysis A: Chemical 277(1): 107-112.

Senol, O. I., T. R. Viljava and A. O. I. Krause (2005). "Hydrodeoxygenation of aliphatic
esters on sulphided NiMo/y-Al203 and CoMo/y-Al203 catalyst: The effect of water."
Catalysis Today 106(1-4): 186-189.

Senol, 0.1., T.R. Viljavaand A. O. I. Krause (2005). "Hydrodeoxygenation of methyl esters
on sulphided NiMo/y-Al203 and CoMo/y-Al203 catalysts." Catalysis Today 100(3—4):
331-335.

Senol, O. I., T. R. Viljava and A. O. I. Krause (2007). "Effect of sulphiding agents on the
hydrodeoxygenation of aliphatic esters on sulphided catalysts." Applied Catalysis A:
General 326(2): 236-244.

Sitthisa, S. and D. E. Resasco (2011). "Hydrodeoxygenation of furfural over supported
metal catalysts: a comparative study of Cu, Pd and Ni." Catalysis letters 141(6): 784-791.

Skoog Douglas, A. and J. Leary James (1994). "Analisis Instrumental." México, Editorial
Mc Graw-Hill 4a.

Tan, S., Z. Zhang, J. Sun and Q. Wang (2013). "Recent progress of catalytic pyrolysis of
biomass by HZSM-5." Chinese Journal of Catalysis 34(4): 641-650.

Urien Pinedo, A. (2013). "Obtencion de Biocarbones y Biocombustibles mediante
pirdlisis de Biomasa Residual."

Vagia, E. C. and A. A. Lemonidou (2008). "Hydrogen production via steam reforming of
bio-oil components over calcium aluminate supported nickel and noble metal catalysts."
Applied Catalysis A: General 351(1): 111-121.

Van Krevelen, D. (1950). "Graphical-statistical method for the study of structure and
reaction processes of coal." Fuel 29(12): 269-284.

Vannice, M. A. and D. Poondi (1997). "The effect of metal-support interactions on the
hydrogenation of benzaldehyde and benzyl alcohol." Journal of Catalysis 169(1): 166-
175.

Viljava, T. R., R. S. Komulainen and A. O. I. Krause (2000). "Effect of H2S on the stability
of CoMo/AI203 catalysts during hydrodeoxygenation." Catalysis Today 60(1-2): 83-92.

306



Bibliografia

105.

106.

107.

108.

109.

110.

111.

112.

113.

114.

115.

Vinterback, J. (2004). "Pellets 2002: the first world conference on pellets." Biomass and
Bioenergy 27(6): 513-520.

Wang, D., S. Czernik and E. Chornet (1998). "Production of hydrogen from biomass by
catalytic steam reforming of fast pyrolysis oils." Energy & Fuels 12(1): 19-24.

Wang, H., J. Male and Y. Wang (2013). "Recent advances in hydrotreating of pyrolysis
bio-oil and its oxygen-containing model compounds.” ACS Catalysis 3(5): 1047-1070.

Wildschut, J., F. H. Mahfud, R. H. Venderbosch and H. J. Heeres (2009). "Hydrotreatment
of fast pyrolysis oil using heterogeneous noble-metal catalysts." Industrial & engineering
chemistry research 48(23): 10324-10334.

Xiu, S. and A. Shahbazi (2012). "Bio-oil production and upgrading research: A review."
Renewable and Sustainable Energy Reviews 16(7): 4406-4414.

Xu, F. (2010). Chapter 2 - Structure, Ultrastructure, and Chemical Composition. Cereal
Straw as a Resource for Sustainable Biomaterials and Biofuels. R.-C. Sun. Amsterdam,
Elsevier: 9-47.

Yaman, S. (2004). "Pyrolysis of biomass to produce fuels and chemical feedstocks."
Energy conversion and management 45(5): 651-671.

Yang, H., R. Yan, H. Chen, D. H. Lee and C. Zheng (2007). "Characteristics of
hemicellulose, cellulose and lignin pyrolysis." Fuel 86(12): 1781-1788.

Zhang, Q., J. Chang, T. Wang and Y. Xu (2007). "Review of biomass pyrolysis oil properties
and upgrading research." Energy Conversion and Management 48(1): 87-92.

Zhao, H. Y., D. Li, P. Bui and S. T. Oyama (2011). "Hydrodeoxygenation of guaiacol as
model compound for pyrolysis oil on transition metal phosphide hydroprocessing
catalysts." Applied Catalysis A: General 391(1-2): 305-310.

Zhu, X, L. L. Lobban, R. G. Mallinson and D. E. Resasco (2011). "Bifunctional
transalkylation and hydrodeoxygenation of anisole over a Pt/HBeta catalyst." Journal of
Catalysis 281(1): 21-29.

307



Bibliografia

308



APENDICES

APENDICE 1: Método de cdlculo empleado para el ajuste de la ecuaciones cinéticas...... 311



Apéndices

APENDICE 1: METODO DE CALCULO EMPLEADO PARA EL AJUSTE DE LAS ECUACIONES
CINETICAS

El procedimiento a seguir para el cdlculo de los pardmetros a partir de los resultados
experimentales llevado a cabo mediante el programa Scientist 2.0. (Micromath, Inc) es el que
sigue. En este caso se incluye a modo de ejemplo, el programa utilizado para el ajuste de los
datos cinéticos en la HDO de benzaldehido en n-heptano con Paladio alimina a 3252Cvy 5 bar,

apartado 7.2.3.

El programa requiere un archivo en el que se escribe el modelo matematico, definiendo las
variables y los parametros. En este caso la variable independiente serd el tiempo espacial, y las
variables dependientes las concentraciones de los productos de reaccion. Los parametros que
el programa permite por tanto determinar son las constantes cinéticas de la reaccidon quimica
planteada. El modelo matematico propuesto, que se ha desarrollado se introduce en el

programa de la siguiente forma:

// MicroMath Scientist Model File
IndVars: T

DepVars: CA, CB, CC, CD
Params: K1, K2, K3,K4
CA'=-K1*CA-K4*CA+K2*CB
CB'=K1*CA-K3*CB-K2*CB
CC'=K3*CB

CD'=K4*CA

=0

CA=0.002

CB=0

cc=0

CD=0

* Kk

En un segundo archivo, que es en realidad una hoja de datos, se escriben los resultados reales
obtenidos de manera experimental de las variables objeto de estudio. En el tercer archivo se
dan valores iniciales a los pardmetros, en este caso a las constantes cinéticas de la reaccién, y a
partir de las mismas el programa las ajusta. La ventana principal del programa se muestra en la

Figura 9.1.
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@
File Edit Model Calculate Plot  Options  Windeow

Pl (Bl ] (D] [lk]raft=] [E] (] [T ][7]

fMicroiath Scientist |
Indvars: T
Depvars:CA, CB, CC 0.00000)  0.0020000 0.00000 0.00000

Params; K1, K2, K3, k 0.17213|  00019083| 54794E-5|  20801E-6)  1.3313E-5) | | | | |
et : Besseea-der
Cl TCA-K3*CB-K2

SO=KICE !

co=Hirca 51805] el ]

0.00000 013000 Infirity
1.00000 18000 Infinity

0.00000 1.2000 Infinity
0.00000 0.20000 Infinity

Page:1 Line: Cal0

| .
[BENZAL~1.EQN |[BENZAL~1.MMD [BENZAL-1PAR |[Compilationdone

Figura 9.1: Ventana del programa Scientist 2.0 (Benzaldehido en n-hetpano)
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