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RESUMEN

RESUMEN

En este trabajo se estudian catalizadores para la desoxigenacion de compuestos
caracteristicos de bio-oil obtenido a partir de piro6lisis rapida de biomasa, de manera de
transformarlos en fracciones valiosas para ser usadas como combustibles liquidos.

Actualmente existe un aumento de las demandas energéticas a nivel global. Gran
parte de este consumo se satisface a través de los combustibles fosiles, como gas,
petréleo y carbdn, recursos que no son renovables. En este contexto, es imprescindible
desarrollar procesos econdémicos y eficientes para la produccion sostenible de
combustibles y productos quimicos. Se requieren formas alternativas de energia para
disminuir la dependencia de las reservas de combustibles derivados del petrdleo y
disminuir la acumulaciéon de CO; en la atmosfera. Teniendo en cuenta este objetivo, la
unica fuente sostenible de biocombustibles liquidos son aquellos derivados de la
biomasa vegetal. En las ultimas décadas, se ha demostrado que a través de un proceso
de pirolisis rapida (Fast Pyrolysis) de material lignocelulosico la biomasa sélida puede
ser convertida eficientemente en un “bio-o0il”. Los bio-oils estdn formados por écidos,
alcoholes, aldehidos, ésteres, cetonas, fenoles, guaiacoles, siringoles, azlcares, furanos,
alquenos, aromaticos, compuestos nitrogenados y otros compuestos oxigenados. El alto
contenido de oxigeno de estos liquidos marca una diferencia significativa con los
combustibles fosiles: no son aptos para ser utilizados sin previa purificacion
(upgrading) debido a su alta viscosidad, bajo poder calorifico, corrosividad e
inestabilidad. La purificacion esencialmente involucra la remocién de oxigeno, ya que
éste le imparte las propiedades indeseadas antes mencionadas.

La mayor parte de los resultados reportados hasta el momento sobre
desoxigenacion de bio-oil no han sido del todo exitosos debiéndose fundamentalmente a
dos razones: 1) se usa un alto consumo de H, (generalmente no renovable), o 2) en
condiciones de bajo consumo de H; (con catalizadores acidos) no se logra desoxigenar
una fraccion muy importante del bio-oil, que en gran medida se corresponde con la
fraccion fenolica. Es por eso que nuestro estudio sobre el tema tomd como punto de
partida a la fraccion fenolica. Como reactivos se utilizaron m-cresol, fenol y anisol.

Los catalizadores se seleccionaron para activar las reacciones de deshidratacion

de alcoholes, descarbonilacion de aldehidos y cetonas, y descarboxilacion de acidos. Se
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escogieron catalizadores bifuncionales metal-dcido, para activar las reacciones de
hidrogenolisis e hidrogenacion sobre los sitios metalicos, y luego deshidratar el -OH en
los sitios 4cidos. Ademas, este tipo de sitio promueve reacciones de alquilacion

minimizando asi la pérdida de carbonos.

En el Capitulo III se estudia la desoxigenacion de m-cresol en presencia de H,
con catalizadores Pt/y-Al,O3 a presion atmosférica en un reactor de lecho fijo. Los
principales productos de reaccidbn son tolueno, benceno y metilciclohexano,
dependiendo de las condiciones de operacion. El rendimiento hacia el producto deseado
se puede regular mediante la carga de metal, la relaciéon Hy/cresol y la temperatura de
reaccion. La desactivacion del catalizador se debe a productos de condensacion de
cresol depositados sobre la superficie del catalizador, con una fraccién importante de
coque formado sobre las particulas metélicas.

En el Capitulo IV se profundiza el estudio de las causas de desactivacion de
catalizadores de platino sobre gamma alimina y las variables que la afectan en la
reaccion de desoxigenacion de m-cresol. Se realiza también el estudio de diferentes
alternativas de regeneracion.

El Capitulo V presenta una comparacioén entre los resultados derivados de la
desoxigenacion de m-cresol con Pd/y-Al,O; y los obtenidos con Pt/y-AlOs. Se
observaron similares productos, aunque diferencias en la distribucion de los mismos
debido a la diferencia de tamafio de particula y poder de hidrogenacion de los metales.

Con el fin de estudiar el efecto de la acidez sobre la actividad y la estabilidad de
catalizadores usados en la desoxigenacion m-cresol, se estudiaron diferentes soportes.
Entre ellos, se escogieron algunos con acidez muy baja como la gamma-alimina y silice
y otros de acidez moderada como zeolitas HBEA, y HBEA modificada por intercambio
16nico con lantano o sodio, con el fin de cambiar la naturaleza acida del soporte. Se
analiza el efecto de la estructura de la superficie en el comportamiento catalitico,
comparando resultados de catalizadores micro y mesoporosos. Estos resultados se
presentan en los Capitulo VI 'y VII. Se ha visto que los sitios 4cidos de Brensted fuertes,
asi como alta densidad total de sitios son perjudiciales para la estabilidad del
catalizador, ya que participan en la formacion de coque. Sin embargo, se requiere una

cantidad minima de sitios acidos para la reaccion de deshidratacion, paso involucrado
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en la desoxigenacion Mas aln, las estructuras mesoporosas son mas conveniente para
tener un catalizador mas estable.

En el Capitulo VIII se presentan estudios similares con catalizadores de paladio
sobre diversos soportes: a-Al,O3;, C activado, y-Al,Os, SiO,, siendo estos ltimos los
mas activos. Con el objetivo de disminuir el costo del catalizador y lograr la
independencia de metales nobles, que se encuentran en baja proporcion en la naturaleza,
se estudiaron catalizadores de Ni y Fe sobre SiO;.

En funcién de los conocimientos adquiridos con las reacciones de m-cresol, en
el Capitulo IX se estudian las reacciones empleando anisol como reactivo, utilizando los
catalizadores de platino que presentaron mejores resultados con m-cresol. La
desmetilacion de anisol es catalizada por las dos funciones, metdlica y acida, en
particular de tipo de Breonsted. Bajo condiciones de reaccion moderadas, el producto
desoxigenado principal es benceno.

Los resultados obtenidos muestran que es posible desoxigenar compuestos
aromaticos oxigenados con catalizadores bifuncionales de baja acidez, con hidrogeno a

presion atmosférica.

iii
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OBJETIVOS

OBJETIVOS

El objetivo general del trabajo de tesis consiste en estudiar catalizadores para la

desoxigenacion de bio-oil de pi rolisis rapida de biom asa, con el objetivo de m odificar
sus propiedades a fin de obtener fracciones va liosas para ser usadas como com bustibles

liquidos.

Los objetivos especificos incluyen:

- Seleccién y preparacion de catalizadores.

- Seleccidén de compuestos modelo de bio-oil obtenido por pirélisis rapida.

- Estudio de la actividad y estabilidad de los catalizadores seleccionados pa-
ra la desoxigenacion de los compuestos modelos.

- Postulacion de posibles rutas de reaccion para cada uno de los com puestos
modelo con los catalizadores seleccionados.

- Estudio del efecto del agua en la alim entacion, ya que se encuentra siem -
pre presente en el bio-oil.

- Estudio de regeneracion de los catalizadores adoptados.

Esta tesis pretender encontrar el catali zador o secuencia d e catalizadores que
permitan desoxigenar compuestos aromaticos oxigenados a presion atmosférica con el
mayor rendimiento posible a productos deso xigenados con alto octanaje m inimizando
las pérdidas de carbono.

Esta tesis pretende contribuir al entendim iento de las reacciones de desoxigena-
cion, aportar evidencias que contribuyan a proponer mecanismos de reaccion y, con el
conocimiento adquirido, reformular la com posicion de los catalizadores, m ateriales y

métodos.
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1.1 INTRODUCCION

Antes del descubrimiento de los combustibles fosiles, nuestra sociedad era
dependiente de la biomasa vegetal para satisfacer sus demandas de energia. El
descubrimiento de petroleo, en el siglo XIX, cred una fuente de combustible liquido de
precio relativamente bajo, que ayudé a industrializar el mundo y mejorar el nivel de

vida humana.

Actualmente, las demandas energéticas de las sociedades modernas son
crecientes [1]. Gran parte de este requerimiento se satisface a través de los combustibles
fosiles, como gas, petroleo y carbdn, recursos energéticos que no son renovables [2].
Como indica el grafico de la Figura 1.1, al afo 2011 los combustibles fosiles
representaban el 81% de la energia producida en el mundo [3]. En Argentina,
representan el 88% de la energia producida [4]. El petroleo sigue siendo el combustible
mas importante, y representa el 31,3% del consumo mundial de energia. Actualmente,
es el mayor recurso usado en el transporte (94%). En 2011, este sector representd el
71% del consumo de petrdleo y el 28% del consumo total de energia en los Estados
Unidos [5].

Energia Geotérmica,
Solar, etc.
1,0% Biomasa
9,9%
Energia Hidrdulica / Carbdn mineral

23% 29,2%

Energia Nuclear
5,1%

K

(€:
21 ,3% Petroleo

31,3%

Figura 1.1: Produccion mundial de energia 2011 [3].

Una de las preocupaciones es la disponibilidad actual de los recursos fosiles,

dado que se esta produciendo el agotamiento gradual de los yacimientos de petrdleo
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accesibles del mundo. Los productores de petroleo y gas estan invirtiendo en proyectos
de gran magnitud para perforar en lugares remotos, con procedimientos caros y a mayor
profundidad [6]. Por otro lado, inquieta la dependencia que existe de determinadas
regiones del mundo, en las cuales se concentran los suministros y los conflictos
internacionales que ha ocasionado la distribucion desigual de los recursos. Estos
conflictos generan también aumento de los precios en los combustibles. Ademas, existe
amplia evidencia de que el planeta Tierra se estd calentando debido a las emisiones
antropogénicas de gases de efecto invernadero, con consecuencias climaticas,
incluyendo la desertificacion, el aumento del nivel del mar, y el aumento del nimero de

huracanes [2].

En otras palabras, el aumento de la utilizacion de combustibles fosiles es una
preocupacion internacional debido a la disminucion de los recursos, las consecuencias
ambientales de las emisiones de CO,, y los problemas econdmicos y politicos

resultantes de la distribucion desigual de los dichos recursos [2].

Por lo tanto, es imprescindible desarrollar procesos econdémicos y
energéticamente eficientes para la produccion sostenible de combustibles y productos
quimicos. Se requieren formas alternativas de energia para disminuir la dependencia de
las reservas de combustibles fosiles. La energia edlica, solar, hidroeléctrica, geotérmica
y la bioenergia pueden ayudar a la sociedad a alcanzar estas metas. En este sentido, la
biomasa vegetal es la Unica fuente sostenible actual de carbono organico, y los
biocombustibles, derivados de la biomasa vegetal, son la unica fuente sostenible de
combustibles liquidos [7]. En particular, si se recurre a la biomasa lignocelulosica,
dejando de lado la biomasa destinada a uso alimenticio, eliminamos el dilema
“alimentos o combustible”, presentado en algunos biocombustibles como el etanol o

biodiesel.

Dado que la generacion de biomasa consume CO,, los biocombustibles generan
cantidades de gases de efecto invernadero significativamente menores que los

combustibles fosiles e incluso puede llegarse a un ciclo neutro de C si se desarrollan
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métodos eficientes para su produccion [8]. En el balance global, el uso de este tipo de
energia puede consumir CO; de la atmosfera, reduciendo asi el calentamiento global [1].
Mas atn, es posible convertir la energia del material lignocelulésico en combustible de

manera de utilizar la infraestructura de transporte existente [7].

En Argentina la energia obtenida de biomasa represento el 6,1% de la energia
total producida al afio 2011 [4]. En Brasil, constituy6 un 31,5%, en Europa 15,2% y en

Estados Unidos 5,6%. A nivel mundial el valor se encuentra alrededor del 10% [3].

En la Figura 1.2 se muestran varias alternativas para convertir la biomasa en

energia.

\l/ BIOMASA

V

Plantas oleaginosas / Lignocelulosico
Cultivos de azucar v almidon Combustion \1

VAR v
/ \ Calor PIOTEE Gasificacion

%

Sacarificacion Transesterificacion \l/
J/ \l/ Etanol Digestion Gas combustible
anaerdbica o gas de sintesis
Etanol Biodiesel \% \l/
Metano
Sintesis de
Plrohsls Fischer-Tropsch

Licuefaccion a
Char \/ \/ alta presion \l/

Bio-oil \L Hidrocarburos
Bio-oil liquidos

Figura 1.2: Esquema de las alternativas de conversion de biomasa [9].

Los principales caminos de transformacion de biomasa se describen a

continuacion:

- Etanol: derivado de cafia de azlcar, maiz, etc. que requiere de un

pretratamiento-hidrolisis de azucares, seguido de procesamiento catalitico o

fermentacion.
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- Biodiesel: producido por transesterificacion de aceites vegetales o grasas
animales.

- Biogas: obtenido por fermentacion de residuos orgéanicos.

Estos procesos cuentan con tecnologia madura mientras que las siguientes aun
estan en desarrollo:

- Etanol de segunda generacion: obtenido por hidrolisis enzimatica o acida del

componente celuldsico y luego fermentacion.

- Gas obtenido por gasificacion de biomasa para obtener gas de sintesis (CO e

H,) seguido de sintesis de Fischer-Tropsch para generar hidrocarburos liquidos
(proceso conocido por las siglas en inglés como BTL: biomass to liquid).

- Liquido (bio-oil) obtenido en pr ocesos de transformacion de biomasa a

liquidos.

Existen basicamente dos métodos de conversion termoquimica para producir
bio-oil a partir de biomasa: uno es la licuefaccion a alta pr esion (hidrotérmico), y el
otro es la pirdlisis rdapida, seguidos de un tratamiento catalitico para producir
hidrocarburos combustibles. En el apartado siguiente (1.2.1) se describen los procesos

de produccion de bio-oil.

1.2 Bi1o-0OI1L

1.2.1 Procesos de produccion

1.2.1.1 Proceso Hidrotérmico o licuefaccion a alta presion

Ya en la década de 1920, los datos experimentales de Berl sustentaron la idea de
la produccion de combustible a partir de biomasa en agua caliente, con alcali como
catalizador. Heinemann continu6 su trabajo en la década de 1950 [10]. Tras el embargo
petrolero arabe de 1974, los esfuerzos iniciales en la licuefaccion de la biomasa en
Estados Unidos se centraron en el proceso a alta presion (hidrotérmico). Sobre la base

de este concepto, el centro de investigacion Pittsburgh Energy Research Center (PERC)

6
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mejord el proceso y probd el mismo en una planta experimental en Albany, Oregon, en
una escala de 100 kg por hora [11]. En este proceso, el polvo de madera se suspende en
agua con carbonato de sodio como catalizador. La suspension se bombea a un reactor a
presion, donde se afiade monoxido de carbono a 208 bar. La suspension se mantiene a
una temperatura de alrededor de 350 °C durante 20-60 minutos después de lo cual se
despresuriza, y los productos se separan del agua. El producto més pesado obtenido por
este proceso tuvo un punto de fusidon cercano a la temperatura ambiente, con un

contenido de oxigeno de 12 a 14% y 3 a 5% de agua.

Posteriormente, un derivado de este proceso fue el HTU (hydrothermal
upgrading) de Shell [12]. Se utilizaron las mismas condiciones, pero sin agente reductor.
El producto resultante tuvo un contenido de oxigeno cercano al 18% con un punto de
fusion de 80 °C. Este proceso se escald para una planta piloto de 10 kg secos de
alimentacion de biomasa por hora. La planta piloto oper6 durante 500 horas en 2004 [1,

10].

En general, se utilizan temperaturas entre 250 y 400 °C y presiones entre (50 y
200 bar), utilizando un solvente, un agente reductor y un catalizador alcalino (carbonato

de sodio o potasio) o de niquel o rutenio [1].

Debido principalmente a las altas presiones utilizadas, este proceso posee
mayores requerimientos técnicos y por ende de costos, que la pirdlisis rapida a presion
atmosférica, que se verd mas adelante. Ademas, el liquido obtenido si bien posee menor
cantidad de oxigeno y mayor poder calorifico, es de menor calidad siendo mucho mas

viscoso. Por otro lado, la eficiencia del proceso es baja [1].

1.2.1.2 Proceso de Pirdlisis rapida

La pirolisis consiste en la descomposicion térmica de biomasa en ausencia o en
presencia de una muy baja cantidad de oxigeno a presion atmosférica. Se obtiene asi un
gas, un liquido, y un solido. Es posible influir en las proporciones de los productos

principales mediante el control de parametros de la reaccion, como la temperatura,
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velocidad de calentamiento, y el tiempo de residencia del vapor. Segln las condiciones

utilizadas en el reactor existen tres tipos de pirolisis [13]:

— Pirdlisis lenta: se realiza a bajas temperaturas, de alrededor de 400 °C, y
tiempos de reaccion largos, que puede variar desde 15 minutos hasta dias.

Maximiza el rendimiento de sélidos a valores de 30 %p/p.

— Pirdlisis convencional: se lleva a cabo a temperaturas moderadas de menos de
500 °C, bajas velocidades de calentamiento y con tiempos de residencia del vapor
de 0,5 a 5 min. Da proporciones aproximadamente iguales de liquido, gas y

productos solidos.

— Pirdlisis rapida: trabaja a temperaturas de 500 °C, a muy alta velocidad de
calentamiento y bajos tiempos de residencia, tipicamente menos de 1 s; maximiza
los rendimientos a liquidos hasta 85 %p/p en base himeda o hasta 70 % p/p en base

S€ca.

Diversos estudios sobre Pirdlisis Rapida (Fast Pyrolysis) de material
lignocelulésico han demostrado que la biomasa solida puede ser convertida
eficientemente en un “bio-oil”, y es considerada como una de las tecnologias mas
razonables y mas prometedoras para competir y eventualmente reemplazar los recursos
no renovables de combustibles fosiles [14, 15]. Este proceso en conjunto con un post-
tratamiento (upgrading) es la alternativa mas simple y de menor costo efectivo,
generando asi un bio-oil que ha sido identificado como el combustible liquido renovable

mas barato.

Los avances modernos en pir6lisis rdpida se pueden remontar a los procesos
Occidental/Garrett desarrollados en la década de 1970. La Universidad de Waterloo
publico los primeros resultados obtenidos en un lecho fluidizado en un informe del
gobierno en 1981 [10]. Después de una extensa investigacion, la tecnologia se expandio
en Espafia (Unién Fenosa), y actualmente es una tecnologia patentada en manos de

Dynamotive Energy Systems Corporation [16]. Esta empresa obtuvo la licencia en 1996
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y adquiri6 todas las patentes en febrero de 2000. La tecnologia esta protegida por una
patente en Estados Unidos, titulada “Licuefaccion de Eficiencia Energética de
biomaterial por termolisis”. En la Figura 1.3 se muestra un esquema del proceso. La
materia prima (humedad <10% y 1,2 mm de tamafio de particulas) se introduce en el
reactor de lecho fluidizado, que se calienta a 450-500 °C en ausencia de oxigeno. Esta
cifra es similar a la utilizada en los sistemas de pir6lisis convencional pero este proceso
presenta una mayor eficiencia global de conversion de energia. Los gases resultantes
pasan a un ciclon, donde las particulas solidas (char), son extraidas. El char es el
material solido que queda luego de que los gases y compuestos orgéanicos volatiles son
liberados del material carbonoso. Los gases entran en una torre de enfriamiento donde
se enfrian rapidamente. El liquido condensado cae en el tanque de producto, mientras
que los gases no condensables se devuelven al reactor para mantener la calefaccion del
proceso. Toda la reaccion se produce en s6lo dos segundos. El ciento por ciento de la
materia prima que ingresa es utilizada para la produccion de bio-oil, ya que los gases no
condensables se recirculan para alimentar aproximadamente el 75% de la energia que

necesita el proceso de pirdlisis [16].

Molienda
Ciclén

© Alimentacioén Colector de

® Bio-oil Char Enfriamiento
@ Char =

® Liquido caliente Reactor de

@ Gases recirculados pirolisis

Bio-oil

Figura 1.3: Proceso de pir6lisis rapida de Dynamotive Energy Systems Corporation [16].
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Otra version de pirdlisis rapida que utiliza lechos fluidizados se desarroll6 en la
Universidad de Western Ontario, similar al que se muestra en la Figura 1.4, siendo
actualmente comercializado por Ensyn Technologies Inc. (RTP, Rapid Thermal
Proccesing) [17]. El proceso de pirdlisis RTP se basa en la aplicacion de un lecho
caliente fluidizado (normalmente arena) el cual circula entre dos recipientes. Las
materias primas, tales como residuos de madera, son sometidas a un rapido contacto
intimo con la arena caliente, por menos de un par de segundos, lo que resulta en el
craqueo térmico de la materia prima. Los vapores son enfriados rapidamente, y se
obtiene un producto liquido [17]. Los rendimientos en base seca de biomasa de partida
(~ 8% de humedad) son de aproximadamente 65 a 80 %p/p de liquido, con un 12-16 %
de carbon y 4-23 % de gas. El rendimiento liquido depende de la materia prima que se
esta procesando. El carbon y el gas son utilizados como combustible para la operacion

de la planta.

Vapores de pirolisis

Purolizador ‘

Bl

Quemador

Gases de
combustion
Biomasa Arena
\ y char
’_: PlfltD
Arena r distribuidor

Almentador Caliente

TN
T Aire

Gas de fluidizacion

Figura 1.4: Sistema de pirdlisis rapida de lecho fluidizado.
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Otras versiones de pirolisis rapida incluyen el reactor ablativo, con plato girato-
rio (Figura 1.5) y reactores tipo cono rotativo, comercializado por Biomass Technology
Group (BTG) [10]. La Figura 1.6 muestra un esquema de este ultimo reactor y la Figura

1.7 el sistema completo utilizado por BTG [18].

Disco
Giratorio

Presion aplicada

sobre la madera L )
Bio-oil obtenido

a partir de
madera

Figura 1.5: Sistemas de pirdlisis rapida con plato giratorio.

Biomasa Vapores y

aerosoles
Arena Caliente %

Rotacién

Figura 1.6: Esquema del reactor de cono rotativo.
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char ’

Cenizas

Biomasa

IEEE==EE: . T Agua

Vapores

Reactor de o
cono Sistema de Bio-oil
rotatorio condensacion

Arena y char

*

Figura 1.7: Sistema de pirdlisis rapida con reactor de cono rotativo comercializado por Bio-
mass Technology Group (BTG) [18].

Finalmente, la pirdlisis de vacio fue desarrollada a escala de demostracion en la
Universidad Laval, pero no se considera rentable para tratar biomasa (Figura 1.8).

Eiomasa

}

A 4

Char N
e i
/ N
Reactor de pirdlisis  Condensadores Bomba de
de vacio de multiples vacio

etapas

Figura 1.8: Sistema de pirdlisis de vacio

Existe una multiplicidad de fuentes de biomasa que son compatibles con el

proceso de pirdlisis rapida, donde mas de 100 diferentes tipos de materias primas han

12
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sido probados. Estos incluyen maderas latifoliadas (cominmente llamadas duras) y

coniferas (blandas), y la biomasa celulodsica de otras plantas y residuos agricolas.

1.2.2 Composicion y propiedades fisicoquimicas

Los bio-oils son mezclas multicomponentes de moléculas de diferentes tamanos
derivados de la despolimerizacion y fragmentacion de la celulosa, hemicelulosa y
lignina [10]. Por lo tanto, la composicion elemental depende mucho de la materia prima
utilizada. A través de pir6lisis rapida se obtienen tres productos: liquido (60-75 %p/p),
char (15-20 %p/p) y gases no condensables (10-20 %p/p). El 99,7% de bio-oil es una
mezcla compleja que contiene carbono, hidrégeno y oxigeno. Se compone de acidos,
alcoholes, aldehidos, ésteres, cetonas, azucares, furanos, fenélicos derivados de lignina
y terpenos con varios grupos funcionales [15, 19]. La Figura 1.9 muestra algunos de los
compuestos principales obtenidos a partir de las tres fracciones de biomasa: celulosa,

hemicelulosa y lignina.

_ - P s
on. ol OHou_ oW (g, [
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Figura 1.9: Compuestos principales obtenidos a partir de biomasa por pir6lisis rapida.
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El liquido de pirdlisis tiene un caracter polar debido al alto contenido de agua.
Las moléculas oxigenadas de bajo peso molecular, especialmente alcoholes y aldehidos,
generan la apariencia homogénea del bio-oil, ya que actian como emulsionantes de las
moléculas de mayor peso molecular, que normalmente se consideran apolares e
inmiscibles con el agua. Esto significa que no es miscible con combustibles derivados

del petréleo.

El producto obtenido por pirdlisis no es un producto en equilibrio
termodinamico a temperatura ambiente. La composicion quimica tiende a cambiar hacia
el equilibrio durante el almacenamiento, afectando la viscosidad, el poder calorifico, y
la densidad. Esto se debe a la presencia de compuestos organicos altamente reactivos.
Se sospecha que las olefinas son responsables de la repolimerizacién en presencia de
aire. Por otra parte, las cetonas, aldehidos y acidos orgdnicos pueden reaccionar para
formar éteres, acetales y hemiacetales, respectivamente. Estos tipos de reacciones
aumentan el peso molecular promedio, la viscosidad y el contenido de agua. En funcién
del tiempo de almacenamiento existe una disminucion global de la calidad del bio-oil

que finalmente puede resultar en separacion de fases [20].

En la Tabla 1.1 se muestra la composiciéon de cinco ejemplos de liquidos

obtenidos por pirdlisis de diferentes materias primas [20].

Tabla 1.1: Composicion de bio-oils obtenidos con distintas materias primas en %p/p [20].

Mazorcas de Rastrojode Madera de Madera Madera
maiz (%) maiz (%) pino (%) blanda (%) dura (%)

Agua 25 9 24 29-32 20-21
Aldehidos 1 4 7 1-17 0-5
Acidos 6 6 4 3-10 5-7
Carbohidratos 5 12 34 3-7 3-4
Fenolicos 4 2 15 2-3 2-3
Furanos 2 1 3 0-2 0-1
Alcoholes 0 0 2 0-1 0-4
Cetonas 11 7 4 2-4 7-8
Sin clasificacion 46 57 5 24-57 47-58
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La composicion quimica promedio de un bio-oil se muestra en la Tabla 1.2, la

cual se modifica durante el almacenamiento como ya se ha explicado [21].

Tabla 1.2: Propiedades tipicas de bio-oil obtenido por pirdlisis rapida [21].

Propiedad %
Composicion elemental:

C 54-58
H 5,5-7,0
o 35-40
N 0-0,2
Humedad (%) 15-30
pH 2.5
Peso especifico 1,2
Cenizas 0-0,2
Poder calorifico superior (MJ.kg™") 16-19
Viscosidad a 50°C (cP) 40-100
Sélidos (%) 0,2-1
Residuos Destilacion (%) hasta 50

1.2.2.1 Contenido de agua

El bio-oil puede tener un contenido de agua hasta del 30 %p/p derivado de la
humedad original de la materia prima y producto de deshidratacion durante la reaccion
de la pirdlisis y almacenamiento. La presencia de agua disminuye el poder calorifico y
temperatura de la llama, pero, por otro lado, reduce la viscosidad y mejora la fluidez, lo

que mejora la atomizacion y la combustion de bio-oil en el motor.

Shihadeh y Hochgreb [22] compararon varios bio-oils y encontraron que cuanto
mayor es el craqueo térmico, mejores son sus caracteristicas quimicas y de
vaporizacion. El mejor desempefio y la mejor ignicion se obtuvo para bio-oils con bajo

contenido de agua y de bajo peso molecular.
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1.2.2.2 Contenido de Oxigeno

El contenido de oxigeno de los bio-oils por lo general es del 35-40 %,
distribuido en mas de 300 compuestos en funciéon de la composicion de la biomasa
utilizada como materia prima y las condiciones de reaccion de los procesos de pirdlisis

(temperatura, tiempo de residencia y velocidad de calentamiento) [23, 24].

El oxigeno es el principal responsable de las diferencias entre los bio-oils y los
combustibles fosiles. El alto contenido del mismo conduce a un poder calorifico 50%
menor que en el combustible convencional e inmiscibilidad con éstos. Ademas, la fuerte
acidez los hace extremadamente inestables. Por otro lado, debido a sus complejas
composiciones, muestran un amplio rango de temperatura de ebullicion. Durante la
destilacion, el calentamiento lento induce la polimerizacién de algunos componentes
reactivos, por lo que el bio-oil puede iniciar su ebullicion por debajo de 100 °C,

mientras que se detiene a 250-280 °C, dejando 35-50 %p/p de residuos solidos [21].

1.2.2.3 Viscosidad

Dependiendo de la materia prima y del proceso pirolitico, las viscosidades de
bio-oils varian en un amplio rango. Sipilae y col. [25] estudiaron bio-oils de madera
blanda y paja por pirolisis rapida en lecho fluidizado. Se encontré que la viscosidad es
menor en bio-oils con mayor contenido de agua y menor cantidad de componentes

insolubles en agua.

La viscosidad también es afectada por el porcentaje de alcohol: un agregado de 5
%p/p de metanol en el producto de pirdlisis de madera disminuye su viscosidad en un
35 %. El bio-oil de paja es menos viscoso debido a que presentd un contenido de
metanol del 4 %p/p. La viscosidad aumenta solo de 20 a 22 cP durante un periodo de 4
meses cuando se almacena a 20 °C con la adicién de 10% de metanol. Esto se puede
extrapolar a una viscosidad de 30 cP después 12 meses de almacenamiento. El etanol en

un 20 % genera un efecto similar de estabilizacion [21].

16
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1.2.2.4 Acidez

Los productos de pirolisis de biomasa contienen cantidades sustanciales de
acidos carboxilicos, como el acético y férmico, lo que conduce a bajos valores de pH,
proximos a 3,2. El bio-oil obtenido de pino presenta un pH de 2,6, mientras que el de
madera dura es de 2,8 [25]. La acidez hace que el producto sea muy corrosivo, mas aun
a temperaturas elevadas, lo cual impone mas requisitos de los materiales de
construccion de los recipientes y un tratamiento de purificacion antes de poder ser

utilizados como combustibles para el transporte [21].

1.2.2.5 Poder calorifico

Las propiedades del liquido dependen de factores tales como materias primas,
los procesos de produccion, y las condiciones de reaccion. El alto contenido de agua y
oxigeno baja el poder calorifico. Por lo general, los productos obtenidos de residuos de
plantas oleaginosas tienen un valor calorifico més alto en comparaciéon con los de los
residuos de paja, madera o agricolas. Beis y col. [26] llevaron a cabo experimentos de
pirdlisis en una muestra de semillas de cartamo y obtuvieron un bio-oil con un poder
calorifico de 41,0 MJkg' y un rendimiento maximo de 44 %. Ozcimen y
Karaosmanoglu [27] produjeron un bio-oil a partir de torta de colza en un lecho fijo con
un valor calorifico de 36,4 MI.kg"' y un rendimiento de 59,7 %. Sin embargo, cuando se
utiliza madera y residuos agricolas como materia prima, el poder caldrico es de

alrededor de 20 MJI.kg™" y el rendimiento de hasta un 70-80 % [21].

1.2.2.6 Cenizas

La presencia de cenizas en liquido de pir6lisis puede causar la erosion, corrosion
y problemas en los motores y las valvulas e incluso el deterioro cuando el contenido de
cenizas es mayor que 0,1 %p/p. Los metales alcalinos son los componentes

problemadticos de las cenizas. En particular, sodio, potasio y el vanadio son responsables
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de la corrosion a altas temperaturas y de la deposicion, mientras que el calcio es

responsable de incrustaciones dificiles de remover [21].

En conclusion, el producto de pirdlisis es una mezcla compleja a Itamente
oxigenada con una gran cantidad de moléculas, que abarca casi todas las especies de
compuestos organicos oxigenados, tales como ésteres, éteres, aldehidos, cetonas,
fenoles, 4cidos carboxilicos y alcoholes. Esto impide que el mismo sea apto para ser
utilizado como comb ustible, debido a su alta vis cosidad, bajo poder calorifico,
corrosividad e inesta bilidad, marcando una difer encia significativa con los

combustibles fosiles [23, 28, 29].

1.2.3 Aprovechamiento del producto de pirolisis rapida

Existen varias alternativas para utilizar y/o mejorar las propiedades del liquido
de pirdlisis. La mas simple podria ser la emulsificacion, en la cual se combina con diesel
de petroleo directamente en forma de emulsion. Otra alternativa es la separacion de
componentes de utilidad para la industria quimica. Se han identificado cientos de
componentes del bio-oil, como los fenoles utilizados en la industria de resinas, acidos
organicos volatiles en la formacion de fundentes, hidroxiacetaldehido y algunos aditivos
aplicados en la industria farmacéutica, la industria de fibra sintética o de fertilizantes y
en la industria de agentes saborizantes de productos alimenticios. Esta opcion requiere
mas dedicacion al desarrollo de una separacion fiable y técnicas de purificacion de bajo
costo [21]. Otra opcidn viable es el refomado con vapor de bio-oil para formar H, de

origen renovable.

Una mejor alternativa, es el tratamiento del producto de pir6lisis para poder
utilizarlo como combustible liquido. Para ello, es necesario un proceso de purificacion

(upgrading) que reduzca el contenido de oxigeno.

Una las opciones para mejorar la calidad del bio-oil es incorporarlo a una

refineria de petroleo. La infraestructura existente de las refinerias de petroleo es
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adecuado para la produccion de biocombustibles, lo que permitiria la transicion rapida
hacia una economia mds sostenible y sin grandes inversiones de capital para el nuevo
equipo de reaccion [30]. En este caso, existen dos posibilidades para convertir el liquido
de pirdlisis en combustible liquido: 1) craqueo catalitico en lecho fluido (Fluid catalytic

cracking: FCC); y 2) hidrotratamiento-hidrocraqueo.

El proceso FCC da productos con un contenido de hidrégeno mas alta que la

alimentacion pero con alta produccion de coque y presenta varios inconvenientes.

El proceso de hidrotratamiento produce combustibles liquidos con un contenido
de oxigeno menor que el de la alimentacion. Estd estrechamente relacionado con el
proceso de hidrodesulfuracion (HDS) usado en la eliminacion de azufre de compuestos

orgénico en las refinerias de petrodleo.

Finalmente una tltima opcidn es el craqueo catalitico de los vapores de pirdlisis

con o sin utilizacion de H, como reactivo.

1.2.3.1 Emulsificacion

La forma mas sencilla de utilizar bio-oil como combustible para el transporte
parece ser aquella en la cual se combina con diesel de petroleo directamente. A pesar de
que los bio-oils no se mezclan con los hidrocarburos, pueden ser emulsionados con la
ayuda de un agente tensoactivo. Chiaramonti y col. [31, 32] prepararon emulsiones con
bio-oil en diferentes proporciones (25, 50 y 75 %p/p) y encontraron que las emulsiones
son mas estables que los originales. Cuanto mayor sea el contenido de bio-oil, mayor es
la viscosidad de la emulsion. El rango O6ptimo de emulsion encontrado para
proporcionar una viscosidad aceptable fue entre 0,5 y 2 %. Sin embargo, el efecto de la
utilizacion de las emulsiones en el motor a largo plazo y sus consecuencias deberia ser

evaluado.

La emulsificacion no exige transformaciones quimicas pero el almacenamiento y
transporte del producto sin tratar, antes de poder mezclarlo, tiene aun grandes

complicaciones. Por otro lado, el proceso posee alto costo y un elevado consumo de
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energia. Ademas, la consecuente agresividad al motor es inevitable.

1.2.3.2 Reformado con vapor

El hidrégeno es una fuente de energia limpia y muy importante en la industria
quimica, por lo que el reformado de bio-oil es una alternativa de interés. La misma fue
ampliamente investigada, incluyendo reacciones en lecho fijo o lecho fluidizado y
estudios de los mecanismos utilizando compuestos modelo [33, 34]. El reactor de lecho
fijo utilizado en el reformado convencional de gas natural o nafta no es adecuado para la
fraccion de bio-oil derivada de la lignina, debido a su tendencia a la descomposicion

térmica y la formacion de depositos carbonosos [21].

Czernik y col. [33] obtuvieron hidrogeno de la fracciéon de carbohidratos
derivados de bio-oil de diversas procedencias en un reactor de lecho fluidizado. El
proceso presentd un rendimiento de alrededor del 80 % respecto del tedrico, que
corresponde a aproximadamente 6 kg de hidrogeno a partir de 100 kg de madera.
Utilizaron catalizadores comerciales de niquel para reformado de nafta, los que
mostraron una buena actividad y simple regeneracion (20 min a 2 h) con vapor o por

gasificacion de CO,.

Garcia y col. [34] eligieron magnesio y lantano como modificadores del soporte
a-Al,O3; para mejorar la adsorcion de vapor que facilita la gasificacion de carbon,
mientras que los aditivos de cobalto y cromo se aplicaron para reducir las reacciones de
formacion de coque, modificando los sitios metdlicos para formar aleaciones con niquel
y reduciendo el tamafo de los cristales. El reformado se realiz6 a 825 y 875 °C en un
microreactor de lecho fijo. La desactivacion del catalizador se produce mucho mas

rapido que con gas natural o nafta, pero puede ser regenerado de manera eficiente.

Takanabe y col. [35] convirtieron acido acético, utilizado como compuesto
modelo de bio-oil, en Hy, mediante el reformado con vapor sobre Pt/ZrO,. Lograron una
produccion de hidrogeno cercana al valor de equilibrio termodinamico. El anélisis

mostr6 que el platino es esencial para el proceso de reformado con vapor, y el ZrO; se
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necesita para activar el vapor.

Si bien es posible obtener hidrégeno por reformado con vapor con similares
condiciones de reaccion y tipo de catalizador que el reformado de gas natural, la

produccién es menor que la obtenida por gasificacion directa de biomasa.

1.2.3.3 Desoxigenacion. Co-procesamiento en unidad de craqueo cat alitico de

hidrocarburos (FCC)

El proceso de FCC (Fluid catalytic cracking ) es el mas utilizado para la
conversion de la fraccion pesada del petroleo crudo (gas oil de vacio; VGO) en nafta y

otros hidrocarburos en las refinerias petroquimicas [30].

Este proceso consta de dos zonas de reaccion principales como se muestra en la
Figura 1.10. En el reactor, un catalizador se pone en contacto con el material de
alimentacion, produciendo de ese modo productos craqueados y coque. Después de esta
reaccion, el catalizador coqueado se separa de los productos y de la alimentacion no
convertida con vapor, y luego se regenera por combustion del coque en un regenerador a
650-760 °C y 2 bar. Luego, el catalizador se recicla al reactor por un tubo ascendente.
Los productos de pirdlisis de biomasa pueden ser inyectados en diferentes partes la
unidad de FCC incluyendo antes, con, o después de la alimentacion de VGO;, en el
regenerador, o por separado en un reactor de tubo ascendente. Todas estas diferentes

zonas implican diferentes temperaturas y actividades cataliticas.

Las reacciones que se producen en el proceso de FCC incluyen reacciones de
craqueo, de transferencia de hidrogeno, isomerizacion, y reacciones de formacion de
coque. Los catalizadores mas usados son acidos sélidos (tipicamente zeolita Y), un
aglutinante (caolin), y alumina o silice-alumina. La zeolita ZSMS5 es un aditivo comun

para los catalizadores de FCC [30].
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Figura 1.10: Tipica configuracion del proceso de FCC.

Corma y col. [7] plantearon la posibilidad del craqueo catalitico de glicerol y
sorbitol, como representantes de los compuestos oxigenados derivados de la biomasa, a
500-700 °C con diferentes catalizadores incluyendo catalizadores tipicos utilizados en el
proceso de FCC, Al,O3; mesoporosa, zeolita Y, zeolita ZSMS5, y carburo de silicio inerte.
En este proceso, el oxigeno se elimina de la alimentacion como H,O, CO o CO,.
Reacciones sucesivas de deshidratacion y transferencia de hidrogeno permiten la
produccion de olefinas, parafinas y coque. El sorbitol y glicerol arrojaron unas
distribuciones de productos similares, con la diferencia principal que el primero produce
mas CO que el segundo. El glicerol también se pudo desoxigenar cuando se alimentd
junto con gasoil de vacio (VGO) sin alterar significativamente la selectividad del
producto. Se producen interacciones entre los componentes de hidrocarburos y los
productos intermedios de reaccion de glicerol, dando como resultado selectividades

finales mejores que los calculados considerando un simple efecto aditivo. Esto sugiere
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que los productos derivados de la biomasa pueden ser co-alimentados con corrientes

derivados del petroleo en un reactor de FCC industrial.

Por otro lado, Fogassy y col. [36] evaluaron el impacto de la adicion de 20% de
bio-oil a una materia prima de FCC convencional. Esta mezcla se inyect6 en un reactor
de lecho fijo simulando las condiciones de FCC utilizando un catalizador industrial. El
co-procesamiento mostré rendimientos comparables que cuando se alimenta VGO puro.
Sin embargo, durante el co-procesamiento la eliminacion de oxigeno a partir de
componentes oxigenados consume hidrégeno procedente de los hidrocarburos. Como
resultado, la composicion del producto final es pobre en hidrogeno y produce mas
coque, compuestos aromaticos y olefinas. Graga y col. [37] observaron similares
resultados al incorporar guaiacol a una alimentacion de FCC: gran desactivacion de la

zeolita utilizada por formacion de coque y fenol a la salida del reactor.

Si bien esta posibilidad presenta la ventaja de contar con la infraestructura
disponible de la industria del petroleo, presenta problemas asociados al alto potencial de
los productos de pirdlisis de formar grandes cantidades de coque, ya que tienden a
polimerizar a altas temperaturas, principalmente los compuestos fendlicos [38]. En este
sentido, es posible acondicionar térmicamente el bio-oil para mejorar la procesabilidad

en una unidad de FCC [39-41].

Sin embargo, la incorporacion de bio-oil a la unidad de FCC de una refineria
implica el traslado y almacenamiento hasta ser procesado, lo que implica grandes

complicaciones debido a la inestabilidad y reactividad del liquido [20].

1.2.3.4 Desoxigenacion. Hidrotratamiento

Una de las posibles soluciones que se han propuesto para estabilizar el producto
de la pirdlisis y reducir su contenido de oxigeno es la hidrodesoxigenacion, la cual esta
estrechamente relacionada con el proceso de hidrodesulfuracion (HDS) usado en la

eliminacion de azufre de compuestos organicos en las refinerias de petréleo. Ambos,
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utilizan hidrégeno para eliminar un heterodtomo en la forma de H,O o H,S. El
hidrotratamiento generalmente se lleva a cabo sobre catalizadores de Co-Mo, Ni-Mo y
sus Oxidos bajo condiciones de alta presion de hidrogeno y/o CO y/o en presencia de
solventes donantes de hidrogeno [23, 24, 42-45]. Incluso, varios procesos consisten en
mezclas parte del material que ingresa al sistema de HDS con bio-oil. La Tabla 1.3
muestra las similitudes entre ambos procesos y los cambios a realizar para adaptar la

tecnologia existente.

Tabla 1.3: Comparacion de los requerimientos y condiciones de hidrotratamiento de los pro-
ductos de pirdlisis y las fracciones de petroleo [45].

HDO de productos de

R HDS de petréleo

pirolisis
Equipamiento, « igual >
planta
Presion <« Igual: 30-100 bars —
Catalizadores < Mismo tipo: Co, Ni, Mo (sulfurados) —
Tamaiio Deseado 10000 t/afio 5000 a 1000000 t/afio
Consumo de H, 340-730 Nm’/t 200-800 Nm’/t

La alta presion garantiza una mayor solubilidad de hidrogeno en el bio-oil y por
ende mayor disponibilidad de H, cerca del catalizador, incrementando la velocidad de
reaccion y disminuyendo la formacién de coque. En cuanto a las condiciones de
operacion, generalmente se utilizan presiones entre 75-300 bar. Las temperaturas usadas

normalmente estan entre 250 °C y 450 °C.

Debido a la complejidad del bio-oil, en muchos trabajos se reportan experiencias
realizadas utilizando compuestos modelos que representan las diferentes clases de

compuestos quimicos presentes en el bio-oil.

Elliot y col. [46] estudiaron el efecto de la temperatura en el proceso de HDO de
bio-oil obtenido de madera sobre un catalizador de Pd/C en un reactor de lecho fijo a

140 bar. Descubrieron que cuando la temperatura aumenta de 310 a 340 °C el grado de
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desoxigenacion aumenta pero el rendimiento disminuye. Mas alld de los 340 °C, el
proceso de craqueo fue mayor que el de desoxigenacion. Estas observaciones se deben a
las diferentes reactividades de los compuestos que forman el bio-oil y les permitio
ordenar los compuestos segun esa propiedad: Alcohol > cetona > alquiléter > acido
carboxilico = m-/p-fenol = naftol > fenol > diarileter = o-phenol = alquilfurano >

benzofurano > dibenzofurano.

Existen numerosos catalizadores estudiados en la hidrodesoxigenacion de
diversos compuestos modelos de bio-oil. Algunas de las moléculas mas utilizadas se
muestran en la Tabla 1.4. Los catalizadores mas probados en hidrotratamiento de bio-oil

o compuestos modelos del mismo se presentan en la Tabla 1.5.

Tabla 1.4: Compuestos modelos usados en estudios de hidrodesoxigenacion

Molécula modelo Molécula modelo

de bio-oil Representacion de bio-oil Representacion

Fenol

OH
@ Anisol ©
OH 0
Cresol @\ Benzaldehido

&
H
0

OCH,§

Guaiacol ©/ OH Benzofenona

3
OH
0 /0
Etilfenol Furfural E/)—/
0O

O
Acetofenona (j)k CH3 Acido acético )J\
OH
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Tabla 1.5: Resumen de los catalizadores utilizados en diversas investigaciones sobre purifica-

cion de bio-oil

Catalizador Alimentacion  Productos principales P (bar) T(°C) Ref.
MoS,, CoMoS, ciclohexano,
MoS,/y-Al,Os, guaiacol ciclohexeno y benceno 40 300 [47]
CoMoS/y-AlLO;
Co-Mo-B fenol Ciclohexano, 40 250 [48]
ciclohexanol
NiMoP/Al,O4 2-etilfenol etilciclohexano 70 340 [44]
CoO-MoOJ/ALO; cresol tolueno and 60 225400 [49]
sulfurado metilciclohexano
fenol ;
MoO;-NiO/AL,0; benceno, ciclohexano y 28 500  [50]
anisol metilciclopentano
Pt, Rh, Pdy 2mei;>i(1i(z‘,}ilc61)§)1n;<1;nol
Ru/Al, O3, SiO,- guaiacol . ’ 40 250 [51]
ciclohexanona,
A1203 oC .
ciclohexano
NiMo$S fenol benceno, cyclohexanoy g 350 [52]
cyclohexeno
MoS,, CoMoS, fenol benceno, ciclohexanoy ¢ 350 [53]
ciclohexeno
Ni,Mo/ALOs, etilciclohexano
Mo/AlLO;, 2-etilfenol etilbenceno ’ 70 340 [54]
CO,MO/A1203,
benzeno tolueno
CoMoS guaiacol metilcyclohexano 40 300 [55]
metilcyclohexeno
Pd/C - Al,O3,
zeolita Beta, ZSM-  benzofenonas difenilmetano 60 130 [56]
5y MCM-41
ciclohexanol,
Rh-Pt-Pd/ZrO, guaiacol ciclohexano, 80 300 [57]
dimetoxibenceno
Pt/AL,O3, TiO,, bio-oil alquilbencenos and al-
Ce0,, Zr0O,, Si0,- e quilciclohexanos; alquil- 7 350 [58]
sintetico
Al,O4 fenoles
n-parafinas,
Co-MoS,/Al,04 bio-oil isoparafinas, naftenos y 300 370 [59]
aromaticos
cetonas, fenoles,
Pd/C bio-oil alquilfenoles, guaiacol, 140 340 [46]
acidos y esteres
hidrocarburos livianos
Pt/Al,05-Si0, bio-oil no volatiles, alcanos 85 400 [28]

aromaticos y fenolicos
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Los catalizadores basados en sulfuros son los que mas se han probado para la
desoxigenacion de bio-oil por el proceso HDO a altas presiones, ya que son los que
normalmente se utilizan en el proceso tradicional de hidrotratamiento en la industria del
petréleo [52, 60]. En estos catalizadores, el cobalto y el niquel sirven como promotores,
donando electrones a los atomos de molibdeno. Esto debilita los enlaces entre el
molibdeno y el azufre y como consecuencia genera sitios de vacancia, que son los sitios

activos en las reacciones de HDO y HDS [20].

Se usaron también materiales basados W, Mo, CoMo, NiMo sobre alimina [44,
47, 61], CoMoW/SBA-15 [62] o Rh, Ru o Pt/Si0,-Al,05 [51]. Compuestos como fenol,
benzaldehido y acetofenona fueron tratados con Co-Mo-B usando altas presiones de
H; (40 bar) [48]. Sin embargo, todos ellos son menos activos y requieren condiciones
severas para la conversion de C=0O en CHa,, que los catalizadores de paladio o platino.
Catalizadores de paladio sobre diferentes soportes acidos: C, Al,Os, zeolita Beta, zeolita
ZSM-5 y soporte no acido MCM-41, fueron utilizados para desoxigenar benzofenonas a
60 bar [56]. Otros catalizadores de paladio se utilizaron para desoxigenar cetonas
aromaticas [63] y acido palmitico y estearico [64]. Por otro lado, Fisk y col. utilizaron
Pt/Al,Os para la purificacion de un bio-oil modelo obtenido de manera sintética, a 7 bar

y 350 °C [58].

Un problema muy importante del hidrotratamiento es la desactivacion, la cual
puede ocurrir por envenenamiento con agua, sinterizado del catalizador, deposicién
metalica (especialmente metales alcalinos) o coqueo. La importancia de estos
fenomenos depende del catalizador pero la deposicion de carbon es un pr  oblema
general y la principal causante de la desactivacion . Generalmente se produce por
reacciones de polimerizacion y policondensacion en la superficie del catalizador
formando especies poliaromaticas, lo que provoca el bloqueo de los sitios activos. La
velocidad de formacion de coque depende de la alimentacion y de las condiciones de
reaccion. Los alquenos y aromaticos han sido reportados como compuestos con mayor

tendencia a formar coque debido a su alta interaccion con la superficie, en comparacion
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con hidrocarburos saturados. Los hidrocarburos con mas de un oxigeno también

presentan alta afinidad por la formacion de carbon.

Por otro lado, la cantidad de carbon formada aumenta con el incremento de la
acidez del soporte, tanto Lewis como Brensted. La principal funcion de los sitios Lewis
es la de anclar las especies a la superficie, mientras que los sitios Brensted donan
protones a los compuestos formando carbocationes, que son los promotores de la
formacion de coque [38]. A altas presiones la alimina no parece ser un soporte
apropiado, ya que en presencia de altas cantidades de agua se convierte en boehmita
(AIO(OH)). Como alternativa a la alimina, el carbon y la SiO, parecen ser soportes mas
adecuados, ya que por su naturaleza neutra poseen baja afinidad para la formacion de
coque. Por lo tanto, para seleccionar el soporte debe tenerse en cuenta su tendencia a
formar coque, que estd en parte relacionada con la acidez y su habilidad para activar

oxi-compuestos [20].

La presencia de hidrégeno disminuye notablemente la cantidad de coque, ya que
convierte los precursores del mismo en moléculas estables por saturacion de las
especies adsorbidas superficialmente. La temperatura también afecta la generacion de
carbon [20]. Generalmente un aumento de la misma conduce a un incremento en la

cantidad de coque depositado [38].

En conclusion, el proceso de hidrotratamiento logra desoxigenar los compuestos
de bio-oil con altas conversiones. Presenta la ventaja de contar con la infraestructura
disponible de la industria del petroleo. Sin embargo, requiere de grandes cantidad de
hidrogeno, necesita equipos complicados, procesos complejos, es de elevado costo y por
lo general es detenido por la desactivacion del catalizador y la obstruccion del reactor

[21].
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1.2.3.5 Desoxigenacion. Craqueo cat alitico de los vapor es de pirdlisis a pr esion

atmosférica

Trabajar en la fase liquida requiere altas presiones (que significa alto costo de
equipo y operacion) y la etapa de condensacion después de la pirolisis es negativa desde
el punto de vista de la recuperacion de calor de todo el proceso [1]. Una vez
condensado, la re-evaporacion del bio-oil presenta dificultades, ya que es muy reactivo

y causa el ensuciamiento de las cafierias y equipos.

Por estas razones, una mejor alternativa es un proceso integrado: pirolisis
rapida/craqueo catalitico, donde los vapores de la pir6lisis no son condensados sino que
se alimentan directamente a un reactor catalitico para ser transformados en
hidrocarburos desoxigenados. La mayor parte de los compuestos organicos oxigenados
se genera en fase gas, durante la pirdlisis de lignina en un reactor a una temperatura de

aproximadamente 500 °C [1, 65].

El oxigeno se elimina como agua, CO, o CO. En este caso, los catalizadores para
la desoxigenacion no se limitan a aquellos que se utilizan tipicamente para
hidrotratamiento a alta presion o craqueo catalitico de hidrocarburos (FCC), que fueron

disefiados para tratar moléculas diferentes de las obtenidas por pir6lisis de biomasa.

Como en el caso de hidrotratamiento, los trabajos reportados fueron realizados
principalmente con compuestos modelo de bio-oil. Diversos catalizadores acidos, tales

como zeolitas o silice-alimina, fueron usados en presencia y ausencia de H, [66-69].

Las zeolitas HZSM-5 son activas a través de sus sitios acidos los cuales,
mediante un mecanismo i6n carbonio, promueven desoxigenacion, descarboxilacion y
descarbonilacion de los constituyentes del bio-oil, asi como también craqueo,
oligomerizacion, alquilacion, isomerizacion y aromatizacion. Como consecuencia del
proceso catalitico, también se obtuvieron coque y tars (compuestos organicos volatiles)

como subproductos indeseados [69].

En el trabajo de Adjave y Bakhshi [66, 67], la desoxigenacion de bio-oil fue
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estudiada comparando zeolitas acidas (HZSM-5, H-mordenita y H-Y), zeolita no 4cida
(silicalita) y catalizador amorfo (silica-alimina). El desempefio de estos catalizadores se
midié en términos de produccion de fraccidn organica destilable, formacion de
hidrocarburos (alifaticos y aromaticos), de coque, chars y tars. La zeolita HZSM-5
resultd ser el mejor catalizador en cuanto a mayor produccion y selectividad hacia
fraccion organica destilable e hidrocarburos, y minimizacion de formacion de coque. La
silice-alimina condujo a la menor formacion de char, y la H-Y condujo a la menor
formacion de tar. La acidez catalitica y tamafio de poro afectaron la produccion y

selectividad, asi como la distribucioén de hidrocarburos [66, 67].

Williams y Horne [68] investigaron el efecto de la temperatura entre 400 y
550°C sobre la desoxigenacion de bio-oil con HZSM-5 sin H,. Un aumento en la
temperatura produce una disminucion del rendimiento a desoxigenados y un mayor
rendimiento a gases livianos, productos de craqueo. En conclusion, se vio que para
lograr desoxigenacion es necesario cierto nivel de craqueo pero que debe controlarse, ya

que si se hace muy alto, se produce degradacion del bio-oil a gases livianos y carbon.

Asimismo, Gayubo y col. [70, 71] estudiaron la zeolita HZSM-5 utilizando
diferentes compuestos modelos de bio-o0il, como por ejemplo: propanol, butanol,
acetaldehido, acetona, butanona, acido acético, 4-metilciclohexanol, ciclopentanona, 2-
metilciclopentanona, metoxibenzeno, etoxibenzeno, fenol y metoxifenol, 2-metoxi-4-(2-
propenil)fenol. Estas sustancias representaron los grupos acido, éster, alcohol, aldehido
y cetona, éter y compuestos fenolicos. La zeolita H ZSM-5 no fue capa z de
desoxigenar compuestos fenolicos ni aldehidos, por lo que los autores proponen una

separacion de estos compuestos previo a la etapa de purificacion.

La disponibilidad de sitios acidos es importante ya que permiten la transferencia
de hidrogeno, pero también son los responsables de las reacciones de formacion de
coque. La formacion de depositos carbonosos se da principalmente por reacciones de
polimerizacion y policondensacion, produciendo el bloqueo de los poros [70, 71]. La

gran ventaja del tratamiento con zeolitas es que no requiere hidrogeno. Sin embargo, se
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produce desactivacion muy rapidamente y presentan muy baja conversion de fenolicos.

Los compuestos ar omaticos oxigenados representan una fraccion muy
importante del bio-oil y hasta el moment o son escasos los r esultados reportados
sobre la desoxigenacion exitosa de estos compuestos. Esto se debe principalmente a
dos razones: 1) se usa un alto consumo de H; a altas presiones, 2) en condiciones de
bajo consumo de H , (con cataliz adores acidos) no selograd esoxigenar los

compuestos fendlicos.

Para lograr la remocion del atomo de oxigeno de los compuestos oxigenados,
debe ocurrir la ruptura de enlace C-O. La Tabla 1.6 muestra las fuerzas de algunos
enlaces C-O. La fuerza de este enlace unido a un anillo aromadtico en fenoles (Ar-OH) o
en éteres arilicos (Ar-OR,) es alrededor de 83 kJ.mol” mayor que el unido a un C
alifatico en alcoholes (R-OH) o éteres alifaticos (R-OR), respectivamente. Es decir, la
ruptura de C-O unido a fendlicos o éteres arilicos es mucho mas dificil que los C-O en
alcoholes o éter alifaticos. La remocion del oxigeno de compuestos fenolicos serd mas
facil si existe primero una hidrogenacion del anillo aromatico, convirtiendo el enlace
Ar-O en uno R-O. Esto indica que la ruta hidrogenacién-desoxigenacion es preferible en
este tipo de compuestos que la desoxigenacion directa, de modo de tener buena

actividad [72].

La desoxigenacion de alcoholes puede ocurrir por hidrogendlisis directa
(catalizadores metélicos) o bien por deshidratacion catalizada por sitios acidos bajo
condiciones mas suaves. Resultados recientes han demostrado que la funcién acida

promueve en gran medida la actividad desoxigenante de los catalizadores metélicos [2].

Tabla 1.6: Energias de disociacion [72]

Energia de disociacion

Enlace (kJ mol'l)
R-OR 339
R-OH 385
Ar-OR 422

Ar-OH 468

(O8]
—
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Hasta la actualidad se han desoxigenado compuestos modelo en presencia de H,
a presion atmosférica con catalizadores metalicos y bifuncionales metal-acido.

Se desoxigend fenol con alta selectividad a benceno a presion atmosférica con el
catalizador Ni/SiO; [73]. Con un catalizador Fe/SiO, se estudi6 la desoxigenacion de
guaiacol [74].

Se usaron zeolita CsNaX y zeolita HZSM-5 modificada con Galio para
desoxigenar benzaldehido en presencia de H, a presion atmosférica, siendo benceno y
tolueno los principales productos de la reaccion [75, 76]. Peralta y col. [75] y
Ausavasukhi y col. [76] demostraron que la incorporacion de H; a presion atmosférica
en el caso de zeolitas tiene un efecto positivo sobre la estabilidad del sistema. El uso de
un catalizador basico, como CsNaX, es una alternativa diferente a las reportadas
mayormente en la literatura. La principal ventaja de este catalizador es el bajo consumo
de hidrégeno comparado con los catalizadores metalicos usados a altas presiones. El
mismo catalizador fue exitosamente usado para desoxigenar octanoato de metilo en He

[43].

Por otro lado, Ausavasukhi y col. [77] informaron la utilizacion de zeolita beta
modificada con galio para hidrodesoxigenacién de m-cresol. Estos autores propusieron
el esquema mostrado en la Figura 1.11 para la desoxigenacion de este compuesto.
Obtuvieron fenol, tolueno, benceno y xileno como productos principales. Ellos plantean
que aunque el fenol es el producto dominante a bajos tiempos de contacto, no es
necesariamente un producto primario formado por hidrogenolisis directa de m-cresol. Si
ese fuera el caso, el metano deberia observarse en cantidades equimolares, lo que no
ocurrio. Por lo tanto, la desalquilacion directa so6lo puede proporcionar una pequefia
fraccion del fenol obtenido. Proponen que el m-cresol se adsorbe facilmente en la
superficie del catalizador, formando un conjunto de especies condensadas oxigenadas
que quedan sobre los sitios de la zeolita. Esos compuestos serian los precursores
primarios para el fenol y los oxigenados pesados observados a la salida del reactor.

También pueden ser hidrodesoxigenados para producir aromaticos como benceno,
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tolueno y xilenos e hidrocarburos livianos C2-C6. Ademas, las zeolitas dcidas son muy
eficaces para catalizar la transalquilacion de compuestos fendlicos y otros compuestos
aromaticos oxigenados. Por lo tanto, se puede esperar que el grupo metilo de m-cresol

se pueda transferir a otra molécula aromatica en lugar de formar metano.

HO' =
H, -CH, o
J HO T
TR _./"’“':‘-5!‘:;:1
[ |
e 1 Transalquilacién
~ e ! >
. s e PN
- T S HO HO ~
l‘n /_./‘ [ /,.J <
T + S A Ry
@ Productos condensados sobre =g-=—=----
J la superficie Dy
T TN
= HO ~

CHyg, Hidrocarburos C4-C6

Figura 1.11: Posibles productos y vias de reaccion de m-cresol sobre Ga/HBeta a 450°C
propuesto por Ausavasukhi y col. [77]

Por otro lado, la molécula de anisol fue desoxigenada a presion atmosférica con
un catalizador bifuncional Pt/HBeta por Zhu y col. [78]. Los autores indicaron que la
funciéon 4cida de la HBeta cataliza la reaccion de transferencia de metilo
(transalquilacion), con altos rendimientos a fenol, cresoles y xilenos, como principales
productos. La funcion de metal cataliza la desmetilacion, hidrodesoxigenacion, y la
hidrogenacién, obteniéndose fenol, benceno, y ciclohexano. En el -catalizador
bifuncional, tanto la transferencia de metilo y hidrodesoxigenacion se logran a
velocidades significativamente mayores que en los catalizadores monofuncionales, lo
que conduce a la formacion de benceno, tolueno, y xilenos con menor consumo de

hidrégeno y una reduccion significativa en las pérdidas de carbono, en comparacion con

(O8]
(O8]
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el metal solo. La Figura 1.12 muestra los principales caminos de reaccion de

desoxigenacion de anisol formulados por estos autores.

Figura 1.12: Principales caminos de reaccion para la desoxigenacion de anisol
propuestos por Zhu y col. [78].

Lobo y col. [79, 80] estudiaron la desoxigenacion de m-cresol utilizando platino
soportado sobre alimina, a 260 °C y un W/F = 0,58 g.,..h (gcresol)'l, y propusieron una
secuencia de reaccion en la que el m-cresol se hidrogena sobre el metal, se deshidrata en
los sitios acidos de la alimina y, finalmente, se deshidrogena en el metal. En este caso,
el catalizador utilizado también es bifuncional, siendo el metal activo en la
hidrogenacion-deshidrogenacion y reacciones de hidrogenolisis, y los sitios acidos del
soporte activos principalmente en la deshidratacion y las reacciones hidrocraqueo. El

mecanismo propuesto por estos autores se indica en la Figura 1.13.
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Figura 1.13: Esquema de reaccion en fase de vapor de meta-cresol en catalizadores de Pt
soportado en alimina propuesto por Lobo y col. [79, 80]. Referencias: M: reaccion que se da
sobre el metal, * especies esperadas en la superficie del catalizador, I e isdmeros.
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Wan y col. [81] trabajaron con Pt/Al,O3 en comparacion con otros catalizadores
metalicos soportados en la conversion de m-cresol en fase liquida, y se encontr6 que el
que contenia platino fue el mas activo. El mismo catalizador fue estudiado en la
desoxigenacion de guaiacol, anisol, 4-metilanisol y ciclohexanona por Gates y col. pero

a altas presiones de hidrogeno [82, 83].

Asimismo, catalizadores de Ni,P, MoP y NiMoP sobre silice fueron empleados
para la desoxigenacion de anisol por Li y Wang [84]. El esquema de reaccidon propuesto

por estos autores se indica en la Figura 1.14.

Los sitios acidos en los fosfuros poseen tanto propiedades &cidas como
metalicas. Ambos sitios metalicos (Ni®" and Mo®") y los grupo PO-H fueron activos en
la desmetilacion, hidrogendlisis e hidrogenacion. Los sitios metélicos, en especial los de
niquel, fueron mucho mas activos que los grupos PO-H. La desventaja de estos
catalizadores es que durante la reaccion, el metal y el P se pueden transformar en 6xidos

y fosfato debido a la presencia de agua transformando los sitios Lewis en Brensted,

W
()]
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llevando a la desactivacion del catalizador.

é\*é Q
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Figura 1.14: Esquema de reaccion propuesto por Li y Wang [84] para la
hidrodesoxigenacion de anisol sobre catalizadores de Ni,P, MoP, and NiMoP soportados en
Si0,. Referencias: (a) desmetilacion, (b) y (f) hidrogendlisis (c) hidrogenacion (d)
hidrogenacion-hidrogendlisis (e) y (g) transferencia de metilo.

Un trabajo muy reciente de Yang y col. [85] presentd una serie de catalizadores
de Ni (20 %p/p) soportado en diversos materiales como la SBA-15, AI-SBA-15,
v-Al,O3, carbén microporoso, TiO, y CeO; con el fin de investigar la posible influencia
de las interacciones de metal-soporte sobre la selectividad hacia productos aromaticos a
partir de anisol. Las diferencias en la distribucion de productos entre los catalizadores se
atribuyen no solo a las variaciones en la dispersion de la fase activa, sino también a la
influencia de las propiedades del soporte. Estos autores establecieron que la acidez del
soporte es muy relevante porque los sitios de acidos fuertes pueden contribuir a la
hidrogenolisis del anisol, mientras que los sitios metdlicos hidrogenan compuestos
intermedios para producir ciclohexano. El esquema presentado por estos autores (Figura
1.15) a partir de los resultados obtenido sugiere que la transformacion de anisol en
condiciones de hidrotratamiento se produce por una compleja red de reacciones. La
formacion de ciclohexano a baja temperatura y a altos W/F indica que la

desoxigenacion se lleva a cabo a través de la desmetilacion anisol y posterior
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hidrogenacion. La existencia de estas transformaciones en cadena se fundamenta por la
deteccion fenol como compuesto intermedio. Por otra parte, la hidrogenacion directa de
anisol sin desmetilacion se puede deducir por la presencia de metoxiciclohexano. Por
otro lado, la produccién significativa de benceno sefiala la contribucion de una via de
desmetilacion diferente. La molécula de cresol es generada por sucesivas reacciones de
transmetilacion e hidrogendlisis. Obviamente, la hidrogenacion del anillo aromatico
también es posible y puede conducir a la formacion de ciclohexano. Posteriormente, la
molécula de ciclohexano puede sufrir hidrogenolisis para producir n-hexano, como ha

sido reportado para catalizadores de Rh e Ir [86].

Figura 1.15: Posible rutas de reaccion propuestas por Yang y col. [85] sobre catalizadores de Ni
a290-310°Cy 3 bar.

Dependiendo de la configuracion de adsorcion de la molécula sobre el sitio
activo, se pueden seguir dos rutas principales en la conversion de anisol o cresol. Si la
adsorcion se produce a través del enlace oxigeno se podria favorecer la desoxigenacion,
mientras que la adsorcion a través del enlace m conduce a la hidrogenacion del anillo

aromatico [85].

Gonzalez-Borja y Resasco [87] estudiaron -catalizadores de platino que

resultaron activos en la desoxigenaciéon de anisol. Encontraron que el sistema Pt-
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Sn/nanofibras de carbono en monolito inconel, fue capaz de desoxigenar dicha
molécula. La funcidn acida, no sélo es necesaria en el mecanismo de desoxigenacion
propuesto sino que ademas es activa en reacciones de transalquilacion, de manera de
minimizar las pérdidas de C. El esquema planteado por estos autores se muestra en la

Figura 1.16.
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=% [ ==
- _ -HO

DEOXYGENATION

B N
z >~ -H,0
+
+H, X +H3
- CH, -H,0

Figura 1.16: Etapas de reaccion para desoxigenacion de anisol con catalizadores de
Pt/Sn/nanofibras de carbono/Inconel propuesto por Gonzalez-Borja y Resasco [87].

CH

TRANSALKYLATION/DEOXYGENATION
\

Estos autores sugieren que existen dos rutas posibles para la desoxigenacion de
anisol. Por un lado, la descomposicion del grupo metoxi que forma fenol. Por otro lado,
la transalquilacion catalizada por sitios acidos, en la que el grupo metilo del metoxi se
transfiere a otra molécula aromatica, es decir, dos moléculas de anisol pueden formar
fenol y metilanisol. La desoxigenacion posterior de estos compuestos catalizada por el
metal producira benceno y tolueno, respectivamente.

Por otro lado, Runnebaum y col. [88] estudiaron la conversién de anisol en
presencia de H, en un reactor de lecho fijo a 300 °C y 1,4 bar utilizando catalizadores de
platino sobre alumina. Detectaron reacciones de hidrogendlisis, craqueo y de

transferencia del grupo metilo. Los diversos caminos posibles de reaccion sugeridos por
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estos autores se presentan en la Figura 1.17.

O I OH— iff — ¢r
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Figura 1.17: Esquema de reaccion para la conversion de anisol catalizada por Pt/Al,05 a 300 °C
y 1,4 bar de H, propuesto por Runnebaum y col. [88]. Referencias: (lineas continuas):
reacciones de transferencia de metilo. (lineas de puntos): hidrogenacion/hidrodesoxigenacion.
(Flechas en negrita muestran las reacciones que son cinéticamente mas importantes).

El disefio y formulacion del catalizador a usar en la desoxigenacion de bio-
oil, debe tener en cuenta que ademas del bajo consumo de H; se busca, por un lado,
evitar la formacion de productos totalmente hidrogenados de escaso valor para ser
usados como parte de un combustible y po r otro, limitar la pérdida de C como
CH..

Como se ha visto, el producto de pir6lisis contiene cetonas, aldehidos, acidos
carboxilicos, ésteres, alcoholes alifaticos y aromaticos, y éteres en cantidades
significativas. La primera etapa en la investigaciéon de potenciales catalizadores y

procesos, es conveniente realizarla utilizando compuestos modelo, dado que aportan

conocimientos fundamentales sobre los mecanismos de reaccion y puede orientar en la
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seleccion de catalizadores.

Por lo tanto, el trabajo de tesis consis te en estudiar la desoxigenacion de
compuestos modelos de bio-o il a pr esion atmosférica con H ,, cuya principal

ventaja es el bajo consumo de hidrégeno.

Debido a que los compuestos fenolicos se encuentran entre los principales
componentes del bio-oil y que, segln la revision bibliogréfica realizada, son algunos de
los mas dificiles de desoxigenar, se resolvid comenzar por este tipo de compuestos.
Inicialmente se seleccionaron como compuestos modelos a desoxigenar fenol, cresol y

anisol.

El disefio racional de catalizadores efectivos para la hidrodesoxigenacion
requiere avances en la comprension fundamental de mecanismos, cinéticas y tipo de
sitios requeridos para este tipo de reacciones. Hasta el momento, se han realizado
muchos estudios con el objeto de dilucidar los mecanismos y las cinéticas de reaccion
utilizando compuestos modelos de bio-oil (compuestos fenolicos, furanos y acidos
carboxilicos). En los ultimos afos dichos estudios se han centrado en determinar las
posibles rutas de reaccion, en optimizar la selectividad, conversion y estabilidad de los
catalizadores, mientras que la cinética y los tipos de sitios requeridos han recibido poca

atencion [2].

Los catalizadores se seleccionaron para activar las reacciones de deshidratacion

de alcoholes, descarbonilacion de aldehidos y cetonas, y descarboxilacion de 4cidos.

En el caso de los catalizadores metalicos, se busca que puedan activar las
reacciones de hidrogendlisis (de fenoles, por ejemplo) e hidrogenacion (por ejemplo de

C=0 a C-OH para luego deshidratar el -OH).

Los catalizadores bifuncionales metal-acido, se formularon con el objetivo de
tener actividad para el conjunto de las reacciones antes mencionadas en un uUnico

catalizador.

Los materiales mesoporosos son de interés en este sistema, debido al gran

40



Zanuttini, Maria Soledad - 2014 -

CAPITULO 1

tamafio que poseen algunos compuestos del bio-oil, y que no pueden penetrar en los

poros de algunos materiales microporosos, como las zeolitas.

Para estudiar la desoxigenacién de compuestos modelo se han reportado
resultados tanto en reactores de flujo continuo como reactores “batch”. Sin embargo,
para ser utilizado a escala industrial es preferible que el tratamiento de bio-oil se realice
en reactores de flujo continuo [2]. La comparacion de la informacién obtenida en
reactores “batch” con la obtenida en reactores continuos implica un gran desafio. Por
eso fue que en esta tesis se trabajo con un reactor de flujo continuo que opera a presion

atmosférica.
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2.1 INTRODUCCION

En este capitulo se describen los métodos de preparacion de los catalizadores, la
evaluacion de los mismos en reaccion, y las técnicas empleadas en su caracterizacion.
También se presentan los métodos empleados para analizar las muestras durante y luego

de las evaluaciones cataliticas.

Dada la costumbre de nombrar las técnicas por sus siglas en ingles, y a fin de
homogeneizar su nomenclatura, en esta tesis se usaran para todas las técnicas la abre-

viacion en dicho idioma.

Los catalizadores frescos o usados en reaccion, se caracterizaron por fisisorcion
de N, difraccion de rayos X (XRD), espectroscopia infrarroja con transformada de Fou-
rier (FTIR), microscopia electronica de transmision (TEM), espectroscopia fotoelectro-
nica de rayos X (XPS), espectroscopia de emision atomica con plasma inductivo (ICP-
OES), reduccion a temperatura programada (TPR), oxidacion a temperatura programada
(TPO), desorcion a temperatura programada (TPD) de piridina, quimisorcion dindmica

de CO y quimisorcion estanca de hidrogeno.

Todos los catalizadores fueron evaluados cataliticamente en reactor continuo de
lecho fijo. Los productos de reaccion se identificaron y cuantificaron por cromatografia

gaseosa (GC) y cromatografia gaseosa acoplada a espectroscopia de masas (GC-MS).

2.2 PREPARACION DE LOS CATALIZADORES

Se trabajo con catalizadores metalicos soportados, combinando diferentes meta-
les como platino, paladio, niquel y hierro, y soportes, tales como SiO,, v-ALOs, o-

Al,Os3, carbon activado y zeolitas Beta modificada con sodio o lantano.

A continuacion se describen las metodologias de preparacion de soportes y cata-

lizadores utilizadas en esta tesis.
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2.2.1 Preparacion de los soportes
2.2.1.1 Gamma-alumina

La gamma-alumina (CK-300, Ketjen), se calcind a 500 °C durante 1 h, a una ve-
locidad de calentamiento de 10 °C/min™', con el objetivo de desorber posibles impure-

zas. Este material se designé como “y-Al,03”

2.2.1.2 Silices

La silice, provista por Applied Science Laboratories, Inc se sometid a un proce-
so de calcinacion con una velocidad de calentamiento de 10 °C/min™ hasta 500 °C donde
se mantuvo 1 h, para desorber posibles impurezas. Este material fue designado como
“Si0,”.

Adicionalmente, se utiliz6 como soporte SiO, neutra marca Alfa Aesar, etique-
tado como “SiO,N”, para ser comparado con el soporte de SiO,. El mismo fue sometido

al mismo tratamiento antes de ser impregnado.

2.2.1.3 Zeolita Beta protonica (HB)

La zeolita beta en su forma protdnica, tal como fue provista por UOP, con una
relacion Si/Al=15, se calcind a 550 °C durante 2 h, a una velocidad de calentamiento de

2 °C/min”'. Este material se designd como “HB”.

2.2.1.4 Zeolita Beta intercambiada con lantano

La zeolita HB se intercambi6 con una solucion acuosa de La(NOs); 0,58 M, du-
rante 6 h en reflujo a 90 °C. A continuacion, se filtro y se seco a 100 °C, y finalmente se
calcind a 550 °C. Este material se uso para un segundo intercambio i6nico con NHsNO;
0,5 M durante 6 h en reflujo a 90 °C, secado y calcinacion a 550 °C. Este soporte se de-
signa como “LCHB”. Un procedimiento similar se siguié para preparar otro catalizador,

“LCLB”, realizando el segundo intercambio con La(NOs); [1].

V)]
(\S)



Zanuttini, Maria Soledad - 2014 -

CAPITULO 1T

Los productos quimicos utilizados para el intercambio i6nico fueron

La(NOs3)3.6H,0 (Merck) y NHsNOs (Anedra).

El objetivo del intercambio i6nico con lantano fue obtener zeolitas de propieda-
des texturales similares a la HB original de partida pero con distinta acidez dependiendo

del grado de intercambio.

2.2.1.5 Zeolita Beta intercambiada con sodio (NaB)

La zeolita HB original se intercambi6 con una soluciéon de NaOH (Ciccarelli)
0,25 M durante 6 h en reflujo a 90 °C, se filtrd y se seco a 100 °C. Por ultimo se calcino

a 550 °C. Este soporte se designa como “NaB”.

Es importante aclarar que los tratamientos con NaOH generalmente se emplean
para modificar los tamafios de macroporos [2]. Sin embargo, si el tratamiento utilizado
es muy débil es posible intercambiar los protones de la zeolita, con el objeto de modifi-

car la acidez sin producir cambios texturales.

2.2.1.6 Zeolita Beta sodica protonica (NaHB)

La zeolita NaB se intercambi6 con NH4NO; con el fin de obtener la forma pro-
tonica y comparar con la forma sodica, para determinar si se produjeron cambios textu-
rales en la zeolita durante el tratamiento con la solucion de NaOH. Este soporte se rotu-

16 “NaHB”.

2.2.1.7 Alfa-alumina

La alimina tipo alfa utilizada fue provista por Applied Science Laboratories, In-
¢. Se calcind a 500 °C durante 1 h, a una velocidad de calentamiento de 10 °C/min™', con

el objetivo de desorber posibles impurezas. Este material se designé como “o-AlO3”.

W
(O8]
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2.2.1.8 Carbon activado

El C activado empleado como soporte fue del tipo GA160 marca Carbonac, gra-
nular de origen vegetal. Fue previamente purificado mediante tratamientos con distintos
acidos y reduccion con H, de modo de eliminar los grupos funcionales y fundamental-

mente el azufre [3].

2.2.2 Preparacion de catalizadores de metal soportado

Los catalizadores se prepararon por impregnacion himeda utilizando soluciones

acuosas de los precursores sobre los diferentes soportes.

La suspension del soporte en la solucion de precursor se agitoé en agitador mag-
nético en plato calefaccionado con control de agitacion y temperatura hasta completa
evaporacion del liquido. Luego, se llevo a estufa a 120 °C durante 12 h. El polvo asi
obtenido fue sometido a un proceso de molienda manual en mortero y posterior calcina-
cion en flujo de aire. La temperatura de calcinacion dependié del tipo de precursor. In-
dependientemente del valor final de temperatura, se siguio la siguiente secuencia: desde
temperatura ambiente hasta la temperatura final con una velocidad de 10 °C.min™' para
soportes no zeoliticos y 1,5 °C para las diferentes zeolitas, manteniendo el valor final
durante 2 h. Luego se dejo enfriar a temperatura ambiente, siempre en flujo de aire. El
control de temperatura se realizé mediante un controlador electronico. Luego de la cal-
cinacion el polvo se sometido nuevamente a una molienda manual. Finalmente, los cata-

lizadores se almacenaron en recipientes de plastico con tapa a presion.

2.2.2.1 Catalizadores soportados de platino

Los catalizadores de platino fueron preparados por impregnacion humeda a par-
tir de una solucién de 4,6 g1 de Pt(NH3)4(NO3), (4lfa Aesar). Los soportes empleados
fueron y-Al,O3, Si0,, SiO,;N y diferentes zeolitas Beta modificadas con lantano y sodio.

Las calcinaciones se realizaron tipicamente a 300, 350 o 500 °C.
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2.2.2.2 Catalizadores soportados de paladio

Para los catalizadores de paladio el precursor usado fue PdCl, (4lfa Aesar) di-
suelto en agua 4cida (solucion acuosa de HCl al 0,01%). La concentracion de paladio en
la solucion fue de 10,0 g.I"". Los soportes empleados fueron y-Al,O3, a-Al,O3, SiO, y C

activado. Estos catalizadores se calcinaron a 350 °C durante 2 h.

2.2.2.3 Catalizador soportado de hierro

El catalizador de 15% de Fe sobre SiO; se prepararé mediante el método de im-
pregnacion himeda con una solucién 7,4 gl de Fe(NOs);.9H,O (4lfa Aesar). Estos

catalizadores se calcinaron a 500 °C durante 2 h.

2.2.2.4 Catalizador soportado de niquel

El precursor utilizado para generar el catalizador Ni/SiO, fue Ni(NOs),. Se utili-

z6 una solucion de 38,0 g.1"'. La calcinacion se efectud a 500 °C durante 3 h.

(9]
(9]
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2.2.3 Resumen de catalizadores preparados

La Tabla 2.1 muestra los catalizadores utilizados, la denominacion que se utili-

zara a lo largo de la tesis, el precursor usado, y temperatura de calcinacion.

Tabla 2.1: Resumen de los catalizadores estudiados: Denominacion, Precursor, y

temperatura de calcinacion empleados. Los porcentaje de metal estan en %p/p.

Temperatura
Catalizador Denominacion Precursor calcinacion

O
Pd(1,7%)/y-ALOs Pd(1,7)/y-ALLOs PdCl, 350
Pd(1,7%)/Si0, Pd(1,7)/Si0, PdCl, 350
Pd(1%)/0-Al,0; Pd(1)/a-ALO; PdCl, 350
Pd(1%)/C Pd(1)/C PdClL, 350
Pt(1,7%)/y-AlLO; Pt(1,7)/y-ALO; Pt(NH3)4(NOs), 350
Pt(0,5%)/y-Al,O; Pt(0,5)/y-Al,O; Pt(NH3)4(NOs), 350
Pt(0,1%)/y-Al,05 Pt(0,1)/y-AlLO; Pt(NH3)4(NOs), 350
Pt(0,05%)/y-ALLO4 Pt(0,05)/y-ALLO;  Pt(NH3)4(NO3), 350
Pt(1,7%)/ SiO, Pt(1,7)/ SiO, Pt(NH3)4(NOs), 350
P(0,5%)/S10, P(0,5)/S10, Pt(NH3)4(NOs), 350
Pt(0,1%)/Si0, Pt(0,1)/S10, Pt(NH3)4(NOs), 350
Pt(0,05%)/Si0, Pt(0,05)/Si0O, Pt(NH3)4(NOs), 350
Pt(1,7%)/ SiO,N Pt(1,7)/ SiO,N Pt(NH3)4(NOs), 300
Pt(1,7%)/HB Pt(1,7)/HB Pt(NH;)4(NO3), 350
Pt(1,7%)/ LCHB Pt(1,7)/LCHB Pt(NH3)4(NOs), 350
Pt(1,7%)/ LCLB Pt(1,7)/LCLB Pt(NH3)4(NOs), 350
Pt(1,7%)/NaB Pt(1,7)/NaB Pt(NH3)4(NOs), 350
Pt(1,7%)/NaHB Pt(1,7)/NaHB Pt(NH;)4(NO3), 350
Fe(15%)/S10, Fe(15)/S10, Fe(NOs3);.9H,0 500
Ni(1,7%)/ SiO, Ni(1,7)/ SiO, Ni(NOs), 500
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2.3 TECNICAS DE ANALISIS Y CARACTERIZACION

2.3.1 Fisisorcion de N,

La adsorcion de gases se usa ampliamente para determinar el area superficial de

un material finamente dividido o poroso.

Para medir el nimero de moléculas adsorbidas se utiliza un equipo que consta de
dos camaras separadas conectadas por una valvula. La primera camara posee un volu-
men vacio conocido, y la segunda contiene la muestra. Para la adsorcion de nitrogeno,
la muestra debe ser enfriada a la temperatura del nitrogeno liquido de -196 °C. Para rea-
lizar las medidas se utiliza el siguiente procedimiento: /. Ambas camaras son evacuadas
y luego aisladas entre si. 2. La primera camara se llena con una cierta presion de gas y
se registra la presion. 3. Se abre la valvula entre la primera y la cdmara de muestra, y se
deja alcanzar la presion de equilibrio, la cual es registrada. 4. Pasos 2 y 3 se repiten,
aumentando gradualmente la presion, hasta que la presion de la camara de la muestra
alcanza la presion de vapor de equilibrio del nitrogeno a -196 °C, que es 750 Torr.
Cuando se utiliza un gas que no adsorbe a -196 °C como helio, la relacion entre estas
presiones serd igual a la relacion de volumen entre la primera y segunda camara. El
helio se utiliza para medir el volumen de la camara de la muestra debido a que a -196 °C
no se adsorbe en la superficie de la muestra. Cuando se completa el procedimiento con
nitrégeno, la relacion de las presiones serd mayor por el volumen de gas adsorbido a la
superficie. Este volumen adsorbido se registra para una serie de presiones de equilibrio

y se representa en una isoterma de adsorcion.

La forma més comtn de calcular el drea superficial de un sdlido, a partir de la
isoterma de adsorcion de gases, es hallar el valor de la monocapa usando la ecuacion de
Brunauer, Emmett y Teller (BET) [4] para describir la isoterma. Esta descripcion se
basa en el trabajo de Langmuir [5], pero con una extension de la teoria mas alla del mo-

delo de monocapa, incluyendo la adsorcion en multicapa. La superficie del solido se
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considera como una distribucion de sitios de adsorcion en equilibrio dindmico con el
gas, donde la velocidad de condensacion de las moléculas sobre sitios vacios iguala la

velocidad de evaporacion de las moléculas de sitios ocupados.

Las isotermas de adsorcion de N, se llevaron a cabo en un equipo Quantachorme
Autosorb 1. Las muestras se desgasificaron en vacio durante 3 h y se pretrataron a 250-

300 °C.

La ecuacion BET, en su forma linealizada, viene dada por la expresion:

-2 L i
VKR))_I} v\ B v,e
P

Donde: P = presion de equilibrio a la temperatura de adsorcion

P, = Presion de saturacion a la temperatura de adsorcion

v=volumen de gas adsorbido

v,, = volumen de gas de la monocapa

c= exp(ElR_ fL j 1.2

Donde: E,= Calor de adsorcion de la primer capa

E, = Calor de adsorcion de las capas sucesivas

: 1 P :
Los datos experimentales se procesaron graficando —————=vs [—J y realizando
P

una regresion lineal para determinar la ordenada al origen (A) y la pendiente de la recta

(B). Esto es valido para un rango de presiones relativas 0,05 < (g} <0,35, en el caso
0

de isotermas del tipo II y IV como la que se tiene para los solidos estudiados. Con los
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valores A y B pueden determinarse el volumen de monocapa v, y la constante ¢ de la

ecuacion BET de acuerdo con las siguientes expresiones:

1

v, = 1.3
A+ B
c=1+2 1.4
A
Donde: v, volumen de monocapa en cm’ (STP) g™
. . v Ns10™"®
La superficie BET viene dada por: S, = '”T IL.5

Donde: S,,, = superficie especifica BET en m’ g’'

N = ntimero de Avogadro
s = seccion transversal molécula adsorbato (0,162 nm” para el N»)

V = volumen molar de adsorbato (22414 cm’)

Para distinguir entre microporos y superficie externa, se aplico el método t-plot.
Para calcular el espesor estadistico t de la capa adsorbida de N, se emple6 la Ecuacion

I1.6 propuesta por Harkins y Jura [6]:

t= 13,99 I1.6
0,034 —log(P/F))

Donde: t=espesor estadistico, en A.
En el t-plot se graficé t vs el volumen adsorbido y mediante una regresion lineal

se obtuvieron el volumen de microporos (v,,,, ) con la ordenada al origen y la superficie

Se utilizé el método de Barrett, Joyner, Halenda [7] para el calculo de las distribuciones
de tamafo de poro de isotermas experimentales usando el modelo de Kelvin de llenado

de poros.
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La ecuacion de Kelvin describe como la presion de vapor de un liquido cambia
con la curvatura de su superficie. Es un enfoque clasico con supuestos simples de for-
macion de un film, que no tiene en cuenta la reduccion en volumen de poros debido a la
adsorcion superficial, por lo tanto, no es aplicable para pequefios tamafios de poro.

El volumen de mesoporos fue determinado como la diferencia entre el volumen

total de poros y el volumen de microporo.

2.3.2 Difraccion de rayos X (XRD)

Un cristal se caracteriza por una distribucion regular del espaciado entre sus
atomos, iones o moléculas constituyentes y la distancia entre ellos es del mismo orden
de magnitud que la longitud de onda de los rayos X, por lo que los sélidos cristalinos,
de acuerdo con las leyes opticas, produce difracciones del haz incidente. Cada red cris-
talina presenta un patron de difraccion definitivo e inequivoco que es suficiente para su

identificacion.

En este trabajo de tesis se empled un equipo Shimatzu modelo XD-D1, a 30 kV
y 40 mA, con una fuente de CuK e con una velocidad de barrido de 1 °.min™ y valores
de 20 de 5 a 100° para los soportes SiOs, y-ALOs, a-AlL,O3 y C, y de 0,5 >min”' y 5 a

55° respectivamente para zeolitas.

El gonidémetro es de tipo horizontal, de 180 nm de radio, minimo incremento an-
gular de 0,0025 y reproducibilidad de angulo de + 0,002°. El detector es del tipo conta-

dor de centelleo, centellador de Nal y fotomultiplicador de 9924B.

Estos analisis se realizaron para identificar diferentes fases volumétricas de los
catalizadores y determinar los tamainos de los cristales de las especies que se han identi-

ficado. El tamafio de los cristalitos, Lc, se determind por la ecuacion I1.7 de Scherrer

18]:

60
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Le— KA

= I1.7
f cos@

donde £ es el ancho del pico a la altura media (FWHM) en radianes, A es la

longitud de onda de rayos X segun la fuente utilizada (en nuestro caso es 0,154 nm), &
es el angulo de Bragg, y K es la constante de Scherrer, es un factor de forma adimensio-
nal, con un valor préximo a la unidad. El factor de forma tiene un valor tipico de
aproximadamente 0,9 para particulas esféricas, pero varia con la forma real del cristali-
to.

El grado de cristalinidad de los catalizadores o soportes fue obtenido a través del

software del equipo.
2.3.3 Espectroscopia infrarroja con transformada de Fourier (FTIR)

Un espectro infrarrojo (IR) es la resultante de la interaccion entre la materia y la
radiacion infrarroja. Esta radiacion corresponde a la region del espectro electromagnéti-
co entre 14300 y 400 cm™ expresado en niimeros de onda (v), siendo la zona de mayor
interés el infrarrojo medio entre 4400 y 400 cm™. La caracteristica principal de la espec-
troscopia IR es que permite identificar especies quimicas, a través de la determinacion
de la frecuencia de vibracion (nimero de onda) a la que los distintos grupos funcionales
presentan bandas de absorcion en el espectro IR.

Es una técnica sencilla, rapida y de una alta sensibilidad y ademas el costo de es-
tos equipos es relativamente bajo. Permite analizar todo tipo de muestras, solidas, liqui-
das y gaseosas. La principal desventaja es que para que la muestra debe poseer enlaces
quimicos. Por lo tanto los atomos y los iones monoatémicos no absorberan radiacion IR.
Tampoco pueden detectarse las moléculas diatdbmicas homonucleares, como O, 0 N,.

Los analisis de espectroscopia infrarroja de esta tesis se realizaron con un equipo
marca Shimatzu IR Prestige-21, con interferometro de Michelson (dngulo de incidencia
de 30 °), sistema Optico simple, placa divisora del haz de KBr recubierta con Germanio,

fuente de ceramica de alta energia y detector de alta sensibilidad piroeléctrico (LiTaOs).
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Las muestras fueron diluidas con KBr (1:100) y pastilladas. Se prepararon discos de
catalizador auto soportados, de 13 mm?® de superficie y con masas que variaban entre 15
y 25 mg, de modo de lograr un espesor aproximadamente constante entre las diferentes

muestras.

Espectroscopia infrarroja con transformada de Fourier con adsorcion de piridina

(FTIR-Py)

La quimisorcion de piridina estudiada por espectroscopia infrarroja es una herra-
mienta util para detectar la presencia y naturaleza de sitios acidos en un catalizador [9].
Es bien conocido que la piridina, por ser una molécula basica, puede interactuar a través
del par de electrones desapareados del nitrégeno con los sitios acidos, dando lugar a
bandas caracteristicas. Por eso, es comunmente usada como molécula sonda para el es-
tudio de solidos acidos [10-13] La informacion sobre el tipo y la fuerza de los sitios

acidos de Lewis o Brensted se puede obtener a partir de la termodesorcion de piridina.

La piridina es una base muy fuerte, protonada en sitios acidos Brensted fuertes y
coordinada fuertemente con sitios acidos de Lewis. Con los sitios Brensted débiles co-
mo el grupo silanol de la silice, puede formar enlaces de hidrogeno. Se pueden observar
tres tipos de complejos en la superficie de un éxido de: PyH", PyL, y Py-HO (junto con
piridina fisisorbida en estado pseudo-liquido). Los tres pueden ser identificados por la
frecuencia de las bandas de vibracion del anillo heteroaromatico entre 1400 y 1700 cm’
' Las bandas asociadas a los distintos modos de vibracién se muestran en la Tabla 2.2.
Los modos 8a y 19b son muy sensibles a la coordinacion en el &tomo de nitrogeno y se
utilizan para identificar y cuantificar los sitios. La variacion de la sefial 8a se utiliza para
medir la fuerza de sitios adcidos de Lewis. La region espectral de la vibracion vCH(D) no
es utilizado a menudo, pero contiene informacion interesante. Tanto la frecuencia y la
intensidad vCH(D) son sensibles al modo de adsorcion y permiten distinguir entre enla-

ces H, especies protonadas y coordinadas (Figura 2.1). Se encontrd que el estudio de los
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modos de v(CH) es mas fiable que la de la 8a y 19b para distinguir enlaces de H de es-

pecies débilmente coordinadas [14].

Tabla 2.2: Frecuencias tipicas (cm™) de adsorcion de piridina sobre solidos acidos* [14]

Vi (CC) vsp(CC) V 10a(CN) v 195 (CN))
Gas 1584 1580 1483 1440
H 1595 1580 1490 (d) 1445
Lewis 1630-1600 1580 (d) 1490 (d) 1450
Bronsted 1640 1610 1490 1545

*Los datos del gas se dan como referencia, (d) bandas muy débiles

., 1630 1545 103
ProtonaaM
(@) | b

; 1450
| 0.2 abs.u. 1614";33 19b
Coordinacion
e JL“_«:) _, .
O-H N 1 1445
\ 1596".8a {19b
EnlaceLM
= (b) | |
\ i 1439
o al579 A19b
__,.){)J Liquido 40
3500 3000 2500 2000 1500 1600 1500

Numero de onda (cm™)

Figura 2.1: Ejemplo de espectros de IR de piridina: (a) en fase liquida; (b) luego de la adsor-
cion en silice y evacuacion a temperatura ambiente; (c) luego de la adsorcion en alimina y eva-
cuacion a 100°C; (d) luego de la adsorcion en zeolita HY y evacuacion a 200 °C [14].

La medicion de los espectros de FTIR de adsorcion de piridina de las muestras
se realiz6 en un espectrometro JASCO FT-IR 5300 equipado con un detector DTGS. El
rango y la resolucion de adquisicién fueron 4600-400 cm™ y 4 cm™, respectivamente.
Se prepar6 una pastilla autoportante para cada muestra (~ 20 mg y de 13 mm de didme-
tro), se colocd en una celda termostatizada con una ventana de CaF, conectada a una

linea de vacio, y se evacud durante 8 h a 400 °C. El espectro background se registrd por
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primera vez después de enfriar la muestra a temperatura ambiente. Después, la pastilla
se expuso a vapores de piridina (Sintorgan, 99% de pureza) hasta que el sistema se satu-
r6 a ~ 46 mm de Hg a temperatura ambiente, el tiempo de contacto a esta presion fue de
12 h. El espectro de IR para cada muestra se obtuvo después de la desorcion de piridina
por evacuacion durante 1 h a 200-350 °C. Todos los espectros se registraron a tempera-
tura ambiente antes y después de la adsorcion y desorcion de piridina a cada temperatu-

ra. El espectro final se obtuvo restando el espectro background grabado previamente.

Las bandas caracteristicas de piridina adsorbida que permiten cuantificar los si-
tios Brensted y Lewis, son a 1545 cm™ (correspondiente al ion piridonio) y a 1455 cm™,
respectivamente. Los coeficientes de absorcion molar dados en la literatura se pueden
utilizar para mediciones cuantitativas. Las bandas de interés deben ser integradas y el
area multiplicada por el valor del coeficiente para determinar la cantidad de piridina en
la superficie, y por lo tanto el niumero de sitios (que debe ser dividido por el peso de la
muestra y el area de la pastilla para calcular el nimero de sitios por gramo). Los valores
tipicos usados son: 81545(pyH+) =1,3 umol'lcm para los sitios Brensted y €1455(pyL) =
1,5-2 pmol'cm. Estos coeficientes de absorcion se consideran validos para un sélido
dado, por lo tanto, los resultados obtenidos de esa manera se deben considerar como una

primera aproximacion [14].
2.3.4 Microscopia electronica de transmision (TEM)

Esta técnica consiste en irradiar la muestra con un haz de electrones. Este haz
pasa por una serie de colimadores que lo concentran. Luego una lente, capta los electro-
nes y forma una primera imagen que es aumentada por una serie de lentes proyectores

para finalmente hacerla visible en una pantalla fluorescente, que puede ser fotografiada.

Se empled un equipo Joel 100 CX operando a 100 kV (perteneciente al Centro
Regional de Investigaciones Bésicas y Aplicadas de Bahia Blanca). La muestra es pre-

parada colocandola sobre una rejilla de cobre y se la dispersa en un solvente inerte co-
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mo etanol con ayuda de un ultrasonido. Finalmente se depositaron unas gotas sobre la

rejilla y se dejo secar para luego observarla con el microscopio.

Para determinar el tamafio se midieron aproximadamente 100 particulas en las
micrografias TEM. La media aritmética (Dy), el promedio volumen-area (Dva) y el pro-

medio volumen-peso (Dyw) fueron calculados con las siguientes formulas:

andl

D, = o0 IL.8

%" 1.9
”l

_2nd 110

VW
2nd;

Luego con los valores obtenidos de los recuentos se realizaron histogramas,
donde se representan las frecuencias en que aparecen determinados valores de tamafos

de particulas.
Con el valor de Dy, es posible calcular la dispersion metalica a través de la si-
guiente ecuacion:

Dispersion = < IL.11
D

VA

donde C es igual a 0,885 para Pd y 0,821 para Pt [15, 16].

2.3.5 Espectroscopia de Fotoemision de rayos X (XPS)

Esta técnica se basa en la capacidad de los electrones de los 4tomos de una
muestra, de proyectarse fuera de la misma al ser irradiados con fotones de una energia
superior a la de su energia de enlace (BE). La energia cinética con que son proyectados
es igual al exceso de energia del foton incidente respecto a la BE. La energia cinética

(Ec) que mide el detector sera resultado de sustraer al cambio total que sufre el sistema
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durante el proceso fotoelectronico (h v), la BE y una constante que es propia de cada

equipo de analisis (@, )y que se relaciona con el vacio residual, la eficacia de los

Espec

lentes para colimar los electrones, y otros factores ( Ecuacion 11.12).

E.=hv-BE-O .12

Espec

Se utilizé un equipo Multitécnica Specs equipado con una fuente de rayos X
dual Mg/Al modelo XR50 y un analizador hemiesférico PHOIBOS 150 en el modo
trasmision analizador fijo (FAT).

Los espectros se obtuvieron con una energia de paso de 30 eV empleando una
fuente AlKa (1486,6 eV) operada a 200 W. La presion durante la medida fue menor a 2.
10" mbar.

Las muestras fueron molidas, prensadas, soportadas sobre portamuestra y some-
tidas a una reduccion en Hy/Ar (5%) durante 10 minutos a 300 °C. Luego fueron eva-
cuadas durante 2 h, previo a las lecturas.

Los espectros fueron procesados utilizando un software especifico denominado
CasaXPS (Casa Software Ltd, UK). Las intensidades se estimaron mediante el calculo
de la integral de cada pico después de restar un “background” tipo Shirley y ajuste de la

curva experimental con una combinacion de curvas Gaussianas y Lorentzianas.

2.3.6 Espectroscopia de emision atomica con plasma inductivo (ICP-OES)

Mediante esta técnica puede determinarse la concentracion de los diferentes me-
tales en los catalizadores. Esta técnica requiere que las muestras se introduzcan en el
equipo en forma liquida. Por lo tanto, previo a las mediciones se realizé un proceso de
digestion acida de las muestras utilizando acido perclorico y acido nitrico en caliente.
Posteriormente, se realiza la dilucién correspondiente para proceder a la medicion. El

equipo utilizado fue Perkin Elmer modelo Optima 2100 DV.
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2.3.7 Reduccion a temperatura programada (TPR)

Este andlisis consiste en colocar una muestra del material a estudiar en un reac-
tor de lecho fijo, a través del cual fluye una mezcla de H; diluido en Ar, mientras se
aplica una rampa lineal de calentamiento. Los gases que circulan a través del material
son analizados en un detector de termoconductividad (TCD) y por comparacion con una
linea de gas reductor de referencia (que no fluyen a través del material reducible) se
determina cuanto gas reductor es consumido, lo que permite obtener informacion acerca

de la cantidad la especie reducible existente en la muestra.

En este trabajo de tesis se empled un equipo de reduccion a temperatura progra-
mada marca Okhura TS 2002. Se trabajo en todos los casos empleando 100 mg de
muestra de catalizador, una rampa de calentamiento de 10 °C.min" y una mezcla de gas
reductor al 5% de H, en Ar. Como detector se utiliza un TCD. Este tipo de analisis per-
mite determinar, la temperatura a la cual las especies reducibles de la muestra han com-
pletado su reduccion. Por otro lado se puede determinar si existen interacciones entre
los metales presentes en el catalizador. Estas interacciones se reflejan en cambios en las
temperaturas de reduccion de los metales. La interaccion puede darse entre los metales,
o entre un metal y el soporte. Es posible determinar la existencia de especies segrega-
das, o en el caso de obtenerse perfiles muy anchos, se puede inferir que existen particu-
las de gran tamafio, o con diferentes interacciones con el soporte. La cuantificacion del

grado de reduccion se determina en base al consumo de H,.

Para el caso del catalizador de Pd(1,7)/y-Al,Os, la muestra fue analizada en la
Planta Piloto de Ingenieria Quimica de Bahia Blanca, donde el analisis puede comen-
zarse desde temperaturas subambiente. Las experiencias se llevaron a cabo en un reactor
de cuarzo ubicado en el interior de un horno vertical operable hasta 600 °C, conectado a
un programador de temperatura (p Data-Trak, modelo 73211), provisto de un serpentin
de enfriamiento. El gas reductor consistié en una mezcla compuesta por un 5 % de H,

en Ar. El caudal se ajusto con un controlador electronico de flujo masico (Matheson,
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modelo 8240). Todos los gases empleados fueron de calidad certificada (AGA o Mat-
henson, 99,99 % de pureza), deshumidificados a través de lechos de tamiz molecular
13X. La variacion de la concentracion de H; fue sensada por un detector de conductivi-
dad térmica (Gow-Mac, modelo 10-952). El agua generada durante las experiencias de
TPR fue eliminada haciendo circular el gas efluente del reactor a través de un lecho de
tamiz molecular 13X. La temperatura de la muestra y la diferencia de conductividad
térmica fueron registradas simultdneamente obteniendo asi perfiles de consumos de H,

en funcion de la temperatura.
2.3.8 Quimisorcion dinamica de CO

Esta técnica se basa en la capacidad que tienen los metales de quimisorber el
CO. Las experiencias se realizan en un reactor de lecho fijo tubular de cuarzo de 6 mm
de diametro. Se carga una cantidad de catalizador suficiente como para que se quimi-
sorban al menos 4 pulsos de CO. Inicialmente se hace circular H,, con una rampa de
temperatura determinada para reducir el catalizador. Luego, a alta temperatura se purga
con N, para desorber el H,. Finalizada la purga, se ajusta la temperatura al valor desea-
do, y luego de estabilizado el sistema, se inyectan pulsos de 250 microlitros de CO al
2,5% en Ar. Los gases de salida se alimentan a un reactor de metanacion, con el objeti-
vo de aumentar la sensibilidad del sistema [17]. En este reactor, el CO reacciona con H,

sobre un catalizador de Ni produciendo CH,4 segun la siguiente reaccion:
CO+3H, "9 5 CH, + H,0

Los gases de salida de la metanacion se alimentan en forma continua a un detec-
tor de ionizacion de llama (FID). Las ventajas de poseer un sistema de metanacion seran

explicadas de manera detallada en el apartado 2.3.10.

La Figura 2.2 presenta un esquema del equipo utilizado. Se inyectan pulsos has-
ta que se satura el metal, lo que se detecta por un valor de area igual a la de un blanco

(sin catalizador).
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A partir de este valor y asumiendo una estequiometria de quimisorcion 1:1 sobre

los 4&tomos metalicos, se calcula la dispersion.

Gases 6% O,/He 0 N,
—>
Sistema de ”Termocupla
Vélvulas H,
H Aire
Horno 2
™~
T F
| Metanador Detector, / k‘
Reactor
Sistema de
Adquisicion

\ 4

Figura 2.2: Esquema de la unidad utilizada para realizar quimisorcion dinamica de CO, Oxida-
cion a temperatura programada (TPO) y Desorcion a temperatura programada (TPD).

2.3.9 Quimisorcion estanca de hidrogeno

Se utiliz6é un equipo volumétrico convencional conectado a un mandmetro electro-
nico (MKS Baratron) que mide presiones en el rango de 0-900 Torr. La evacuacion se
realizéd por medio de una bomba mecéanica y una difusora de aceite, marca Sargent
Welch y Edwars Modelo E02 respectivamente. La presion residual alcanzada se midio

por medio de un tubo de ionizacion Granville-Phillips.

El hidrégeno utilizado se obtuvo de un generador electrolitico, con purificacion a
través de membrana de paladio. Las muestras se redujeron con flujo de H; durante 3,5 h
a 300 °C. Luego se efectu6 una evacuacion a la misma temperatura durante aproxima-
damente 16 h, hasta una presion final de 10” Torr (presion medida a T amb). Para medir
la cantidad de hidrogeno quimisorbido se empled el método de doble isoterma propues-
to por Boudart [18]. En la primera isoterma se mide la cantidad de hidrégeno adsorbido

y absorbido a temperatura ambiente. Posteriormente, se efectia una evacuacion a igual
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temperatura durante media hora. El hidrégeno quimisorbido fuertemente no se remueve
durante este tratamiento, pero si lo hacen el adsorbido débilmente. Estas especies se
cuantifican durante la segunda isoterma, que se obtiene inmediatamente después de la
evacuacion. Las isotermas de adsorcion se realizaron a temperatura ambiente, entre 25 y
100 Torr. La diferencia de las dos isotermas extrapoladas a presion cero determina la
cantidad de gas adsorbido fuertemente. Suponiendo la estequiometria superficial igual a

1, se obtiene la relacion entre metal superficial y metal total como (H/Metal)iey-

2.3.10 Oxidacion a temperatura programada (TPO)

El reactor empleado para las experiencias de oxidacion a temperatura programa-
da (TPO) es tubular de cuarzo de 6 mm de diametro. El lecho se encuentra soportado
sobre un tapon de lana de cuarzo. Tipicamente se emplean unos 10 mg de muestra pesa-
dos en forma exacta. En todos los casos el caudal gaseoso de reactivo que circula por el

reactor es de 40 ml.min™! de 0O, al 5% en N,.

En este trabajo se ha empleado la técnica de TPO modificada [17]. El equipo uti-
lizado es el mostrado en la Figura 2.2. La modificacion consiste en hacer pasar los gases
que salen de la celda de andlisis, por un reactor de metanacion en donde el CO y CO;,
son convertidos a CHy, midiendo luego el CH4 con un detector de ionizacion de llama
(FID). El reactor de metanacion opera con catalizador de niquel a 400 °C. Se verificd
que en estas condiciones de trabajo, se logra una conversion del 100 % de los 6xidos de
carbono a metano. Esta técnica modificada tiene ventajas respecto de las convenciona-
les. En primer lugar, cuando se emplea un detector de conductividad térmica (TCD) es
necesario separar el CO, del O, y el H,O en una columna cromatografica disminuyendo
notablemente la resolucion del perfil de TPO, mientras que con el uso del metanador-
FID se puede monitorear de manera continua los gases de salida, dado que el FID solo
detecta el metano en esta corriente. Por otra parte, se tiene mayor sensibilidad con el

FID midiendo CH4 que con el TCD midiendo COx.
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La temperatura es medida con una termocupla colocada sobre el reactor a la altu-
ra del lecho catalitico, La termocupla no se coloca en contacto directo con la muestra
por el posible efecto catalitico del acero de la vaina en los procesos de oxidacion. El
control de temperatura y adquisicion de datos se hizo mediante el software QuickLog

PCTM v2.1.0 Strawberry Tree Incorporated.

2.3.11 Desorcion a temperatura programada (TPD) de piridina

Una de las técnicas empleadas para determinar acidez de los catalizadores es la
desorcion a temperatura programada de una base, previamente adsorbida en los sitios
acidos. El compuesto usado en este estudio es la piridina, la cual estd compuesta por una
molécula de benceno donde se reemplaza un grupo CH del anillo aromatico por un ato-
mo de nitrégeno. El par de electrones ecuatoriales del nitrégeno no participa en el sis-
tema m aromatico en la piridina. Esto hace que la piridina sea base con propiedades
quimicas similares a las aminas terciarias, siendo el pKa de su acido conjugado 5,30. La
piridina reacciona con acidos, se protona y forma un i6n aromatico poliatomico cargado

positivamente al que se le da el nombre de cation piridinio.

El reactor empleado para las experiencias de desorcion a temperatura programa-
da (TPD) es tubular de cuarzo de 6 mm de diametro. El lecho se encuentra soportado
sobre un tapon de lana de cuarzo. Tipicamente se emplean unos 10 mg de muestra pesa-
dos en forma exacta. Previo a la adsorcion de la piridina, los catalizadores se pretrata-
ron in situ con flujo de H, a 300-500 °C, segun la temperatura necesaria para la reduc-
cion de las particulas metalicas. En todos los casos el caudal gaseoso que circula por el
reactor es de 40 ml.min"' de N,. La adsorcion de la piridina se hizo a temperatura am-
biente, inyectando la misma liquida en exceso de manera de inundar el lecho. Luego de
20 min de contacto a 50 °C en estanco, se hace pasar N, y se aumenta la temperatura a
150 °C, eliminando la piridina fisisorbida (PE=115 °C). El sistema de deteccion es el

mismo que el descripto para la técnica de TPO, s6lo que en este caso el gas carrier es
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N,. Cuando la sefial de FID se estabiliza a 150°C se inicia la experiencia de TPD calen-

tando de 150 a 750 °C a 12 °C min™'.

Se realizaron calibraciones con pulsos de CO; para poder cuantificar la cantidad
de C desprendida en el analisis de TPD. Se supone que se produce la adsorcion de una
molécula de piridina por cada sitio acido del catalizador, y por lo tanto la densidad de

sitios se puede estimar a partir de %C como:

1 1
Dy,.iina =10 %C (—] (—j, mmoles de Piridina g II.13
12 J\'5

El equipo utilizado fue mostrado la Figura 2.2

2.3.12 Cromatografia gaseosa - Espectroscopia de masas (GC-Mass)

Los productos de reaccion condensados a la salida del reactor se analizaron me-
diante GC-MS (Varian Saturn 2000) equipado con una columna capilar HP-5. La identi-
ficacién se realizd por comparacion con la base de datos de espectros de masas de refe-

rencia (NIST) que posee el instrumento.

2.3.13 Test de actividad catalitica

La Figura 2.3 muestra un esquema del equipo de reaccion y la 2.4 una fotografia
del mismo. Consiste en un reactor de cuarzo de lecho fijo de 8 mm de didmetro externo
y 300 mm de altura, calefaccionado con un horno con control automatico de temperatu-
ra. Se dispone de controladores de flujo masico (Aalborg Instruments and Controls,

Inc.) para las alimentaciones de gases (aire, N», H»).

El equipo trabaja a presion atmosférica, tiene dos sistemas de alimentacion dife-
rentes: uno de ellos involucra una bomba de jeringa (Apema) para la alimentacion direc-
ta de liquidos, y el otro consiste en un saturador en el cual una corriente de H, burbujea

a través del reactivo liquido. Las condiciones del burbujeador permiten, ajustando la
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temperatura, obtener diferentes valores de presion parcial de reactivo en la corriente de
entrada al reactor. A partir del saturador las lineas se encuentran calefaccionadas, para
evitar que los compuestos pesados queden retenidos y asegurar que toda la corriente
llegue al sistema de andlisis. Las mismas han sido construidas en acero inoxidable de

1/8”.

Controladores de
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|
T
=

o o
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"
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Figura 2.3: Equipo para realizar los ensayos de actividad.
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Figura 2.4: Foto del equipo utilizado para realizar los test cataliticos.

El analisis de los productos se realiza “on line”, es decir que la corriente gaseosa
de salida del reactor es dirigida, mediante valvula de muestreo calefaccionada a 250 °C,
al cromatdgrafo de gases (SRI 8610), con detector de ionizacion de llama. La identifica-
cion de los compuestos se realiza por comparacion con inyecciones de compuestos pa-
trones, utilizando una columna ZB-5 de 15 m de largo, 0,32 mm de didmetro interno y
0,25 um de espesor de fase activa (5% fenil-95% dimetilpolisiloxano). Se utilizaron
muestras estandares para permitir la determinacion cuantitativa de la conversion de los
reactivos y los rendimientos del producto. Se realizaron comprobaciones periddicas de
tiempos de residencia de los compuestos de referencia, asi como verificacion de las ca-

libraciones.

Esta columna se selecciond de manera de poner detectar y cuantificar satisfacto-

riamente tanto hidrocarburos como compuestos oxigenados. El programa de calenta-
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miento usado en la mayor parte de las corridas fue: 5 minutos a 40 °C, rampa de 10
°C.min" hasta 60 °C, se mantuvo a esa temperatura 5 minutos y finalmente , rampa de
10 °C.min™" hasta 250 °C. En estas condiciones la columna no es capaz de separar com-
puestos muy livianos como parafinas de C5-C1, en esta tesis llamaremos a esta fraccion
de productos “productos livianos”. Para poder separarlo, el programa debia comenzar a
menor temperatura y con un programa de temperatura mas largo. Sin embargo, se prio-
riz6 la cantidad de muestras en el tiempo, ya que este tipo de compuestos son indesea-

dos en el esquema de reaccion planteado.

La salida del reactor (luego de atravesar la valvula de muestreo) se dirige hacia
un condensador a 0 °C, el cual permite a su vez la toma de muestras liquidas. Estas se
analizaron mediante GC-MS. Por otro lado, los gases no condensables denominados
“compuestos livianos” se analizaron mediante cromatografia gaseosa usando una co-

lumna capilar Petrocol (Supelco) de 100 m.

El sistema cuenta con valvulas de 3 vias que permite: (a) cambiar la corriente de
alimentacion entre distintos gases de pretratamiento o mezcla reaccionante; (b) sectori-

zar y detectar posible puntos de pérdida; (c) efectuar el bypass del reactor.

Por cuestiones de seguridad, se dispone de véalvula de alivio de presion prote-
giendo al reactor, y se construyd un sistema de extraccion de gases que abarca la totali-

dad del equipo de reaccion. Las purgas también se dirigen al sistema de extraccion.

Una cantidad determinada de catalizador calcinado se coloco sobre lana de cuar-
zo en el centro de un reactor de cuarzo. El reactor se carg6 en dos zonas: la parte supe-
rior se llen6 con perlas de cuarzo (1 mm de didmetro) que permite la distribucion y cale-
faccion de la mezcla reaccionante y en la zona inferior se coloca el lecho de catalizador.
El pretratamiento se realizé in-situ bajo flujo de gas H, (caudal de 30 ml.min"). La
temperatura se incrementé a 10 °C.min”" hasta 200-500 °C y se mantuvo durante 1 h. La
alimentacion de m-cresol se hizo través del saturador mantenido a 40-110 °C. Estas

condiciones proporcionan una presion parcial de m-cresol en la corriente gaseosa de



Zanuttini, Maria Soledad - 2014 -

Experimental

0,5-30,7 Torr. Para anisol se usaron temperaturas entre 25 y 50 °C, lo que implica una

persion parcial en la corriente gaseosa de 3,8 a 15,6 Torr.

Cuando se utiliz6 tolueno, o la solucion cresol:fenol 1:1 como reactivos, la ali-
mentacion se hizo por una bomba de jeringa. Estas experiencias se compararon con una

en la cual se alimento solo cresol en igual condiciones.

La corriente reaccionante atraviesa el lecho de catalizador a la temperatura de

reaccion en el intervalo de 200-450 °C con un tiempo de contacto (W/F) de 0,07-38
gcath greactivo-1 .

Los factores de respuesta de los diferentes reactivos y productos se obtuvieron
inyectando en el cromatografo gaseoso mezclas con diferentes proporciones de los reac-
tivos y productos mayoritarios. Con los factores de respuesta de productos bien estudia-
dos como tolueno y benceno, utilizando las relaciones molares de cada mezcla y las
areas cromatograficas obtenidas de cada componente se obtuvieron los factores desco-
nocidos. De esta manera, las areas obtenidas para cada punto de reaccion y para cada

compuesto se afectaron por su factor de respuesta (Ecuacion I1.14).

Am. = 4 I1.14

LM

1

Donde Am;, es el area molar corregida, A,es el area obtenida del cromatograma,
f; es el factor de respuesta y MW; es el peso molecular para el compuesto i.

Los rendimientos de producto (y;) se calcula como la relacion entre el area molar
corregida (Am;) de cada compuesto y la suma del area molar total, suma de todas las
areas molares obtenidas en la cromatografo gaseoso corregidas. La conversion de reac-

tivo (X) y selectividad (S) hacia los distintos productos se obtuvo utilizando la Ecuacién

I1.16 y la Ecuacion I1.17, respectivamente.

Rendimiento de producto i V= II.15

76



Zanuttini, Maria Soledad - 2014 -

CAPITULO II

donde i=1 reactivo, i=2,3,...n productos

n

Zz(yi/vi)

Conversion reactivo X (%)==2——-100 II.16

(yi/vi)

i=1

Am, v, /v

Selectividad hacia producto i S, = .17

i~ on
ZAmi V[/Vl
=2

donde v, = nimero de C en la molécula 1

Balance de carbono

Para completar el analisis de los tests cataliticos se realiza un balance de carbo-

no.

Se considera la cantidad de moles de C alimentados, es decir la cantidad de reac-
tivo alimentado durante el tiempo de reaccion (moles;) multiplicado por la cantidad de

moles de C por molécula de reactivo (v, ), Ecuacion 11.18.

A su vez se calcula el nimero de moles a la salida del reactor observado a través
del andlisis cromatografico como la sumatoria de moles de C de todos los productos y
del reactivo (Ecuacion I1.19). Debido a que a través del analisis cromatografico no es
posible identificar la composicion exacta de los compuestos livianos es que se calculan
2 balances de carbono y se obtienen asi distintos porcentajes de recuperacion. Uno su-
poniendo que todo lo observado como liviano posee 1 C y otro suponiendo que posee 6
C. Ademas, ocurre que para el calculo de los moles a la salida del reactor debe conside-

rarse un promedio de la distribucién de productos y de la conversion.

Por otro lado debe tenerse en cuenta el carbon que queda depositado sobre el ca-
talizador (Ecuacion I1.20). Este porcentaje se calcula en referencia a la masa del catali-

zador utilizada en reaccion (mcy).
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Finalmente se calcula el porcentaje de recuperacion como el numero de C ali-
mentados menos el nimero de C obtenidos a la salida del reactor a lo largo del tiempo

de reaccion, menos el nimero de C que quedaron en el catalizador (Ecuacion I1.21).

Moles de C alimentados al reactor n’C,,, =moles,.v, II.18

Moles de C a la salida del reactor n°Co e = Zmolesl. v, I1.19

i=1

donde 1=1 es el reactivo, , 1=2,3,...n productos, v, =numero de C en la molécula 1

_ %C(TPO) my,,
“12(g/mol) 100

o

Moles de C en el catalizador 11.20

donde %C(TPO) es el porcentaje de carbon obtenido por la técnica de oxidacion a tem-

peratura programada, m, es la masa de catalizador usada en reaccion.

(n°Copiga +1°Ce) 100
n°C

Alim

II.21

% Recuperacion =
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3.1 INTRODUCCION

La presencia de oxigeno es la principal razén en la diferencia de las propiedades
y el comportamiento entre los combustibles derivados del petrdleo y los bio-oils obteni-
dos por pirolisis de biomasa [1]. Este ultimo liquido no se puede utilizar como tal sin
refinacion debido a su inmiscibilidad con hidrocarburos liquidos, debido a su alta pola-
ridad y la naturaleza hidroéfila, alta viscosidad, bajo valor calorifico, corrosividad e ines-
tabilidad [2, 3]. Esta refinacion implica esencialmente la eliminacidon de oxigeno, ya que

imparte a este biocombustible las propiedades indeseables [4].

En el Capitulo I: “Introduccion”, se presento la Tabla 1.4 donde se muestran los
catalizadores utilizados en la desoxigenacion de bio-oil o compuestos modelo represen-
tativos del mismo, con alta presion de H,, y la informacién relacionada reportada re-
cientemente en este campo. Los mas utilizados han sido los catalizadores de hidrotrata-
miento, como CoMo/Al,O3 y NiMo/Al,O3 [5-10]. También se han utilizado catalizado-
res acidos, tales como zeolitas o silice-alumina, operando a bajas presiones incluso en

ausencia de hidrogeno [11-14].

En general, se observé que la fraccion fendlica no se desoxigena o que requiere
un alto consumo de hidrégeno (alta presion). Por otro lado, cuando se utilizan altas pre-
siones, se forman productos totalmente hidrogenados de bajo nimero de octanos y por

lo tanto, de menor valor con el fin de alimentar un “pool” de combustible.

Los compuestos fendlicos oxigenados representan una fraccion importante del
bio-oil. Existen pocos informes en los que se presentan buenos resultados, relacionados
con la desoxigenacion de este tipo de moléculas con bajo consumo de hidrogeno a pre-
sion atmosférica, y altas selectividades a productos aromaticos desoxigenados de alto

octanaje.

Se desoxigend fenol con alta selectividad a benceno a presion atmosférica con el

catalizador Ni/SiO, [15]. Por otro lado, los resultados obtenidos en la desoxigenacion de
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2-metoxi-4-(2-propenil)-fenol y otros compuestos fendlicos utilizando catalizadores

HZSM-5 no fueron satisfactorios [16-19].

El catalizador Fe/SiO, [20] se utilizo para desoxigenar guaiacol, pero la selecti-
vidad a la fraccion de benceno-tolueno-xilenos fue baja. La molécula de guaiacol tam-
bién se desoxigen6 con catalizadores Pt-Sn [21] y V,0s/Al,05 [22], pero el producto

principal resulto ser fenol en ambos casos.

Recientemente, Resasco y col. [23] informaron la utilizacion de zeolita beta mo-
dificada con galio para hidrodesoxigenacion de m-cresol trabajando a bajas presiones (1
atm), pero a temperaturas altas, en el intervalo de 400-550 °C. Se obtuvo conversion
total de m-cresol con un tiempo de contacto W/F =24 g, h gcr'l, con un rendimiento a
tolueno de 40 %. Este mismo grupo, trabajo con catalizadores bifuncionales de platino

sobre zeolitas Beta obteniendo muy buenos resultados [24].

Lobo y col. [25, 26] estudiaron la desoxigenacion de m-cresol utilizando platino
soportado sobre alimina, a 260 °C y un W/F = 0,58 gc..h (gcresol)'l, y propusieron una
secuencia de reaccion en la que el m-cresol se hidrogena sobre el metal, se deshidrata en
los sitios acidos de la alimina y, finalmente, se deshidrogena en el metal. El catalizador
utilizado por Lobo y col. es bifuncional, siendo el metal activo en la hidrogenacion-
deshidrogenacion y reacciones de hidrogendlisis, y los sitios acidos del soporte activos

principalmente en la deshidratacion y las reacciones hidrocraqueo.

B. Subramaniam y col. [27] trabajaron con Pt/Al,O3; en comparacion con otros
catalizadores metalicos soportados en la conversion de m-cresol en fase liquida, y se
encontraron que el catalizador de platino fue més activo. El catalizador Pt/y-Al,0; fue
también estudiado en la desoxigenacion de guaiacol, anisol, 4-metilanisol y ciclohexa-

nona por Gates y col. [28, 29] pero a altas presiones de hidrogeno.

El 6xido de aluminio se utiliza ampliamente como soporte para diversos catali-
zadores, principalmente en la forma de gamma-alimina [30]. De acuerdo con Morterra

y Magnacca [31], esto es debido a una serie de factores. En primer lugar, la superficie

84



Zanuttini, Maria Soledad - 2014 -

CApriTULO III

de la alimina tiene sitios acidos de Lewis, que tienen un efecto importante sobre la dis-
tribucion y el estado de los componentes activos, asi como también en la actividad cata-
litica en diferentes reacciones. En segundo lugar, la alimina se caracteriza por una alta
estabilidad térmica [32]. En tercer lugar, el efecto del soporte sobre el rendimiento del
catalizador ha sido ampliamente investigado, y se ha propuesto que los sitios acidos del
soporte mejoran la deficiencia de electrones de los metales nobles mas que los soportes
basicos [33, 34]. En cuarto lugar, la gamma-alimina tiene una estructura de espinela
con defectos, que contiene una cierta fracciéon de vacancia de cationes, facilitando la
interaccion del componente activo con el soporte [35]. Ademads, las propiedades redox
de los metales nobles soportados son, en gran parte, determinadas por las interacciones

con el soporte [36-38].

El m-cresol, (2-metil fenol), se eligid6 como compuesto modelo bio-oil corres-
pondiente a la fraccion fendlica. Este compuesto contiene un grupo hidroxilo unido al
anillo aromadtico y posee la ventaja de ser liquido a temperatura ambiente, por lo que no

requiere ser disuelto o mezclado con otro componente para ser alimentado al reactor.

En este capitulo, se estudia la desoxigenacion del m-cresol en un proceso conti-
nuo en condiciones de baja presion de hidrogeno, trabajando a presion atmosférica con

catalizadores de Pt/y-AL,O;.

Se analiz6 el efecto de las variables operativas sobre la actividad catalitica, la
selectividad hacia diferentes productos desoxigenados y la estabilidad del catalizador de
platino soportado sobre gamma-alumina en la reaccion de desoxigenacion de m-cresol.
Se evalu¢ la influencia de la temperatura de reaccion, del tiempo de contacto, de la rela-
cion molar Hy/cresol y de la relacion sitios metalicos-sitios acidos variando la carga del
metal. Ademas, se realizaron reacciones adicionales para dilucidar los posibles caminos

de reaccion presentados en la Figura 3.1.



Zanuttini, Maria Soledad - 2014 -

Desoxigenacion de m-cresol. Catalizadores Pt/y-Al,O;

Dimetilfenol
OH H

COQUE

+
s ; 3
T OH y - D? Fenol
Productos d
roauctos ae + I-b S @

condensacion

CH, CH,
l m-Cresol Fenol
-H,0 | +H, -l

Hidrocarburos
livianos

C—=
" >
/ Tolueno CH, Benceno

i +H,
CH:

Metilciclohexano

Figura 3.1: Rutas de reaccion propuestas para la desoxigenacion de m-cresol.

3.2 EXPERIMENTAL

Se trabajo con cuatro cargas nominales de platino (0,05; 0,1; 0,5 y 1,7 %p/p) depo-

sitado sobre y-AL,Os.

3.2.1 Preparacion de los catalizadores

Todos fueron preparados por impregnacion humeda a partir del precursor nitrato

de tetra-amin platino Pt(NH;)4(NOs), (4/fa Aesar).

La suspension de gamma-alumina (CK-300, Ketjen) en la solucion de precursor

(4,6 g/1) se agit6 en plato calefaccionado con agitador magnético hasta completa evapo-

racion del agua. Luego, se llevo a estufa a 120 °C durante 12 h. El polvo asi obtenido

fue sometido a un proceso de molienda manual en mortero y posterior calcinaciéon en
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flujo de aire durante 2 h a 350 °C. Luego de la calcinacién el polvo se sometié nueva-

mente a una molienda manual.

3.2.2 Caracterizacion

Los catalizadores frescos y usados fueron estudiados por diversas técnicas ya
descriptas en detalle en el Capitulo II.

La superficie especifica fue obtenida por la técnica de fisisorcion de N, utilizan-
do el método BET. Los voliimenes de poro se estimaron mediante el método t-plot.

Las estructuras cristalinas se caracterizaron por difraccion de rayos X (XRD).
Los difractogramas correspondientes se obtuvieron utilizando una fuente de radiacion
CuKoa a una velocidad de barrido de 4 °.min™', en el rango 20 = 5° a 100°.

La reducibilidad del metal soportado se estudié mediante la técnica de reduccion
a temperatura programada (TPR) en un sistema con un detector de conductividad térmi-
ca (TCD). Las experiencia se llevaron a cabo con una velocidad de calentamiento de
10 °C min™' en 5 % Hy/Ar (30 ml min™"). La temperatura se aument6 de 20 °C a 900 °C.

Las distribuciones de tamafio de particula se determinaron por microscopia elec-
tronica de transmision (TEM). Las imagenes de las muestras se adquirieron con un mi-
croscopio JEOL modelo 100 CX, a 100 kV, y un aumento de 450.000 X. Para determi-
nar el tamafio se midieron aproximadamente 100 particulas en las micrografias de TEM.
A partir de este valor se calculo la dispersion metalica a través de las formulas ya mos-
tradas en el Capitulo II.

La dispersion metalica de platino también se determind por quimisorcion dina-
mica de pulsos de CO y quimisorcion estanca de Hj.

Las mediciones de quimisorcion de CO se llevaron a cabo mediante el envio de
pulsos de 250 ul de 1 % de CO/He a las muestras previamente reducidas. E1 CO se de-
tectd con un detector FID, después de pasar por un sistema de metanizacién que trans-
forma el CO completamente en CHy4 con un catalizador de Ni/Kieselghur a 400 °C, lo

que mejora en gran medida la sensibilidad.
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Para las mediciones de quimisorcion de H, se utilizd un equipo volumétrico
convencional conectado a un mandmetro electronico que mide presiones en el rango de
0-900 Torr. La evacuacion se realizo por medio de una bomba mecanica y una difusora
de aceite. La presion residual alcanzada se midié por medio de un tubo de ionizacion
Granville-Phillips. Las muestras se redujeron con flujo de H; durante 3,5 h a 300 °C.
Luego se efectud una evacuacion a la misma temperatura durante aproximadamente 16
h, hasta una presion final de 10 Torr (presion medida a T amb). Para medir la cantidad
de hidrégeno quimisorbido se emple6 el método de doble isoterma propuesto por Bou-
dart [39].

El estado de oxidacion de las particulas de platino sobre alimina se determind
por espectroscopia de fotoemision de rayos X (XPS). Los analisis se realizaron en un
sistema multi-técnica equipado con un fuente AlKa (1486,6 eV) a 30 kV. Las muestras
previamente reducidas fuera del equipo, se sometieron a una atmoésfera en Hy/Ar a
300°C durante 10 min, y luego fueron evacuados a temperatura ambiente. Los espectros
fueron procesados utilizando el software XPS Casa (Casa Software Ltd, UK). Las inten-
sidades se estimaron mediante el calculo de la integral de cada pico después de restar un
“background” tipo Shirley y ajuste de la curva experimental con una combinacién de
curvas Gaussianas y Lorentzianas.

La cantidad de material carbonoso depositado sobre los catalizadores usados en
reaccion se determind mediante oxidacion a temperatura programada (TPO), usando
una corriente de 5 %v/v de O, en N, y una velocidad de calentamiento de 12 °C.min".
Los productos de oxidacion se detectaron con un detector de ionizacion de llama (FID)

después del proceso de metanacion, explicado anteriormente.

3.2.3 Ensayos cataliticos

La actividad catalitica se midi6 a presion atmosférica en un reactor de lecho fijo
de flujo continuo, que consiste en un tubo de cuarzo de 6 mm de didmetro interno. El

lecho de catalizador fue colocado sobre lana de cuarzo. Por encima del lecho catalitico,
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se cargaron perlas de cuarzo con el fin de mejorar la transferencia de calor. El esquema
de reaccion asi como la descripcion detallada del mismo fue mostrado en el Capitulo II,

seccion 2.3.13.

Antes de cada reaccién el catalizador fue pretratado en flujo de H, (30 ml.min™)
con calentamiento a 10 °C.min"', a partir de temperatura ambiente hasta 300 o 500 °C y
se mantuvo a esta temperatura durante 1 h. Luego el catalizador se enfri6 a la tempera-

tura de reaccion (200 - 450 °C).

El sistema de alimentacion consiste en hacer burbujear el gas N,/H; en cresol li-
quido mantenido a una temperatura preseleccionada en el rango de 55-90 °C, con el fin
de saturar el gas con el reactivo. El caudal de gas fue 5-50 ml.min™. En estas condicio-
nes, la presion parcial de cresol en la corriente de gas alimentado al reactor fue entre 1,4
y 11,7 Torr, y el tiempo de contacto (W/F) se fij6 entre 0,1 y 38, expresados como la
relacion entre los gramos de catalizador y los gramos por hora de reactivo alimentado
gearh.(Zeresol) . Al final de cada ensayo, el lecho de catalizador se purgd con H, (30

.- ., .
ml.min") a la temperatura de reaccién durante 30 min.

La corriente de salida del reactor se analiz6 en un GC conectado en linea y equi-
pado con una columna capilar ZB-5 (15 m) y un detector FID. Se utilizé una relacion de
“split” de 100. Se utilizaron muestras patrones con el fin de identificar los productos de

reaccion y obtener los factores de respuesta.

Ademas, se utilizé un equipo GC-MS equipado con una columna capilar HP-5
para identificar los productos de reaccion recogidos en un condensador enfriado a 0 °C.
Los gases no condensados se colectaron en un colector de gases y se analizaron “off-

line” por GC utilizando una columna capilar Petrocol (100 m).

Se analizo el nivel de conversion y los rendimientos a cada producto a diferentes
temperaturas con el catalizador Pt(1,7)/y-Al,Os. Los experimentos se llevaron a cabo
con la misma muestra de catalizador, aumentando la temperatura desde 200 a 450 °C, en
saltos de 50 °C, con un W/F=11,3 gcm.h.(gcresol)'1 y una relacion molar H,/Cr=510. En

cada temperatura, se permitio la estabilizacion del sistema y se tomo muestra. Luego el
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reactor se enfrid progresivamente, utilizando el mismo procedimiento que en el camino
ascendente de temperatura para determinar la actividad catalitica. Se adoptd este método
secuencial para comprobar la estabilidad del catalizador por comparacién de las activi-
dades obtenidas en el camino ascendente y descendente de temperatura de secuencia

inversa.

Con el fin de evaluar las actividades cataliticas a diferentes tiempos de contacto,
el W/F se vari6 entre 37,7 y 11,3 gcat-h-(gcresol)_l cambiando la masa de catalizador car-
gada en el reactor, manteniendo el caudal de hidrogeno y la temperatura del saturador
constante. Los valores de W/F menores a 11,3 gcat.h.(gcresol)'1 se obtuvieron por aumento

del flujo de cresol, manteniendo la masa de catalizador constante .

Por otro lado, para evaluar las diferencias en selectividad entre catalizadores con
distinto contenido de platino a isoconversion de m-cresol (80% inicial), el W/F se vario

entre 80 y 0,1 gcat-h-(gcresol)_l-

Para analizar el efecto de la presencia de hidrogeno y su cantidad relativa res-
pecto al reactivo, la actividad catalitica se evalu6 a diferente relacion molar H,/Cr. Se
mantuvo el W/F constante, manteniendo el caudal total (H,/N,) y la masa de catalizador
constantes, variando la presion parcial de H,. E1 W/F utilizado fue 6,4 gcm.h.(gcresol)'1 y

la presion total fue siempre de 1 atm.

Para analizar si la presencia de agua en el sistema en las condiciones utilizadas,
afecta la estructura y el grado de cristalinidad de la gamma alumina utilizada como so-
porte, se realiz6 una reaccion de 390 min a 300 °C alimentando el sistema con una co-
rriente con 40 % de agua respecto al reactivo, a un W/F=0,08 gcat.h.(gcresol)'1 y relacion
Hy/reactivo de 6,5.

La ausencia de limitaciones de transferencia de masa interna y externa se com-
probd utilizando diferentes tamafios de las particulas de catalizador y caudal de H,, res-
pectivamente. No se prevén limitaciones de transferencia de calor dado que los calores

de reaccidn son relativamente pequefios.
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Adicionalmente, dos conjuntos de experimentos: a W/F = 0,48 gcat.h.(gcresol)'1 y
W/F = 38 gcat.h.(gcresol)'1 se repitieron 5 veces para determinar la reproducibilidad y la
desviacion estandar relativa del promedio de los rendimientos de los productos.

Para dilucidar los posibles caminos y completar el esquema de reaccion, se lle-
varon a cabo experimentos donde se aliment6 al sistema una solucioén de fenol en m-
cresol (1:1), m-cresol puro y tolueno puro. En estos casos, la alimentacion se alimentd

con una bomba de jeringa.

3.3 RESULTADOS Y DISCUSION

3.3.4 Caracterizacion

3.3.1.1 Superficie especifica y volumen de poros

La Tabla 3.1 muestra la superficie BET, el volumen de poro y diametro medio

de poro de los catalizadores frescos con distinta carga de platino sobre y-Al,Os.

El area superficial de la y-Al,Os utilizada como soporte fue de 220 mz.g'l. El
procedimiento de impregnacion tuvo poco efecto sobre el area especifica calculada por
el método BET, el volumen de poro, y diametro de poro, y, en consecuencia, se puede
esperar que los resultados de la actividad no se vean influidos por estos cambios poco

significativos.

Tabla 3.1: Valores de area superficial BET, volumen de poro (Vg), diametro medio de poro
(dp), tamano de particula metalica (Dva) y dispersion calculada (datos de TEM). Catalizadores

frescos.
Ta’maﬁo de Dispersion
) Sg BET Vg dp particula TEM
Catalizador 5 1 1 D calculada con DVa
m*g") (mlgh) (A (Dva) o

(nm) (%)
Pt(1,7)/y-AlL,0; 214,0 0,489 110,7 1,50 54,7
Pt(0,5)/y-AlL0; 195,0 0,490 112,8 1,43 57,4
Pt(0,1)/y-AlL0; 189,6 0,492 116,6 1,42 57,8
Pt(0,05)/y-AlL05 193,1 0,462 120,6 1,33 61,7
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3.3.1.2 Microscopia electronica de transmision (TEM)

La Tabla 3.1 presenta los valores de tamafio de particula metélica obtenidos por
TEM de los catalizadores frescos con distinta carga de platino sobre y-Al,O3 y la disper-

sion teodrica calculada en base a esos resultados.

La Figura 3.2 muestra los histogramas de tamafio de particula metalica obtenidos

para los catalizadores el Pt(1,7) y Pt(0,05)/y-Al,Os.
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Figura 3.2: Resultados TEM: histogramas de Pt(1,7)/y-Al,O5 y Pt(0,05)/y-Al,Os.

Se puede observar que los diametros de particulas de platino obtenido son del
orden de 14 A, lo que significa que se ha logrado una buena dispersion. No obstante,
aunque el tamafio medio de particula no es muy diferente entre los catalizadores Pt(1,7)
y Pt(0,05), existe una diferencia evidente en la distribucion de tamaio de particulas, con
mayor cantidad de particulas mas pequenas para el catalizador con menor carga metali-
ca. El catalizador con 0,05 % de Platino tiene una importante fraccion de particulas con

un diametro inferior a 1,2 nm.
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Figura 3.3: Foto TEM (A) y-ALOs; (B) Pt(1,7)/y-AL,O5

En la Figura 3.3 se muestra una foto obtenida por TEM de la gamma-alimina
(y-Al,O3) utilizada como soporte (A) y del catalizador Pt(1,7)/y-Al,O3 (B). El platino
presenta una distribucion relativamente uniforme sobre el soporte.

Para los otros catalizadores se obtuvieron similares micrografias.

3.3.1.3 Difraccion de rayos X (XRD)

La Figura 3.4 muestra los difractogramas de rayos X correspondientes a la ala-

mina pura, y para Pt(1,7)/y-Al,Os. En el eje de la derecha se indican las frecuencias de
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aparicion de las sefales caracteristicas JCPDS-ICDD de platino (lineas de trazos) y las
senales tipicas de la y-Al,O3 a 20 = 45,901; 67,093; 37,635; 39,524, y 19,466 (JCPDS

ICDD-10-425) (lineas continuas).
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Figura 3.4: Patrones de XRD del catalizador Pt(1,7)/y-Al,O; fresco (magenta) y y-Al,O3 (Ne-
gro). Senales caracteristicas JCPDS-ICDD de Pt (lineas de trazos) y y-Al,O; (lineas continuas),
corresponden al eje de la derecha, frecuencia de aparicion de la sefial en %.

Las senales obtenidas con el catalizador son iguales a las obtenidas con el so-
porte. No se observaron sefales correspondientes a los cristales de Platino, debido a que
las particulas de metal son muy pequefias para ser detectadas mediante esta técnica. En
el equipo utilizado para obtener estos resultados, el tamafio minimo de cristal que pre-
senta sefiales en el espectro de difraccion de rayos X es aproximadamente 50 A. Como
se mostrd en la Tabla 3.1, el tamafio medio de las particulas de platino en estos cataliza-

dores es del orden de 15 A.

3.3.1.4 Reduccion a temperatura programada (TPR)

El perfil de TPR de Pt(1,7)/y-Al,O3 se presenta en la Figura 3.5. Presenta dos

picos, uno a 240 °C y el segundo a 414 °C, que se pueden asignar a la fase PtOx y a par-
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ticulas altamente dispersas con fuerte interaccion con el soporte, respectivamente [40-

42].
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Figura 3.5: Perfil de TPR Pt(1,7)/y-ALOs.
3.3.1.5 Espectroscopia de Fotoemision de rayos X (XPS)

La Figura 3.6 muestra los espectros de XPS obtenidos con el Pt(1,7)/y-Al,O3
después de la reduccion a 300 y a 500 °C. Aunque las lineas de fotoemision mas inten-
sas de platino son las derivadas de los niveles 4f, esta region se superpone con la linea
de energia de Al 2p del soporte. Por lo tanto, para analizar los posibles estados de oxi-
dacion del metal se utilizé la linea Pt 4d, que si bien es mas débil, no esta solapada con
lineas espectrales de los otros componentes. Debido a esto, la asignacion del estado de
oxidacion del platino es compleja y la informacion en la literatura en este aspecto es
contradictoria [38, 43]. Los bajos niveles de Platino en las muestras, junto con la natura-
leza de las sefiales Pt 4d, introducen una incertidumbre considerable en la determinacion
de las energias de enlace. La Figura 3.6 presenta la region espectral de la linea Pt 4ds),,
con substraccion del background tipo Shirley, de muestras de Pt(1,7)/y-Al,Os reducidas
una h a 300 o a 500 °C. La descomposicion de los espectros de los componentes indivi-

duales reveld la presencia de dos estados de platino: el estado reducido (Pt”) con una
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energia de enlace (Eb) de 314,0-314,1 eV y el estado oxidado con un Eb de 316,9-317

eV.
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Figura 3.6: Espectros de XPS para Pt(1,7)/y-Al,Os. Region espectral de la linea Pt 4ds/, con
substraccion del background tipo Shirley. Reducido 1 h a 300 °C (verde) y 500 °C (rosa).

La Tabla 3.2 muestra las energias de enlace para Pt 4ds,, y los porcentajes de los
diferentes estados del platino para las dos temperaturas de reduccion. Estos resultados
muestran que no hay diferencias significativas entre los dos tratamientos lo que indica
una fuerte interaccion metal-soporte. Como ha sido indicado por Serrano-Ruiz y col.
[43], incluso después de la reduccion a 500 °C, el platino parece mantener un cierto ca-

racter 6+.

Tabla 3.2: Resultados XPS Pt(1,7)/y-Al,O;

Temperatura de activacion

300 °C 500 °C
Energia de enlace 314,0 314,1
Pt 4ds;; (eV) 316,9 317,0
Pt 54,7 59,0
%
PtOx 45,3 41,0
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Cabe sefialar que la fraccion del estado oxidado en el espectro puede no corres-
ponder a la concentracion real de 6xido de platino, ya que este 6xido puede existir en la
forma de particulas grandes. Se sabe que la intensidad de la sefial en XPS estd determi-
nada por la dispersion de la muestra, ademas de otros factores. Dicha sefal es mas in-
tensa cuando la muestra tiene una mayor dispersion. Por lo tanto, las agrupaciones pe-
quenas de metal pueden tener una sefial mas intensa que las particulas de 6xido grandes,

incluso si la concentracion de la primera es menor [38].

3.3.1.6 Quimisorcion

Las dispersiones metalicas, calculadas por quimisorcion de H, y de CO, y a par-
tir de los tamafios de particula obtenidos por TEM se muestran en la Tabla 3.3. La fuer-
te interaccion de las particulas metdlicas con alimina permite obtener agregados de par-

ticulas estables y de pequeiio tamatfio.

Tabla 3.3: Dispersion metalica de los catalizadores.

Dispersion . o
leulad Quimisorcion Quimisorcion
Catalizador calcwaca de CO de hidrégeno
con Dva
(%) (%)
(%)

Pt(1,7)/y-AL,O4 54,7 21,7 nm
Pt(0,5)/ y-Al,O; 57,4 233 23,1
Pt(0,1)/ y-Al,O4 57,8 nm 31,0
Pt(0,05)/ y-Al,O3 61,7 20,2 23,0

nm: no medido

La diferencia entre la dispersion calculada en funcion del tamano de particula y
los valores obtenidos por quimisorcion se debe a que parte de las particulas de platino,
aun luego del tratamiento a 500 °C en H, 1h, se mantienen en su forma oxidada, como

ya fue mostrado a través del resultado de XPS.

Debido a que el sistema en estudio contiene una mezcla de metal reducido y metal

en estado oxidado, la dispersion como se la define habitualmente, no proporciona una
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descripcion adecuada del sistema, y seria conveniente expresar esta informacion como

metal expuesto, adjudicandose la quimisorcion sélo al metal reducido.

3.3.2 Actividad catalitica

3.3.2.1 Verificacion de descomposicion térmica en ausencia de catalizador

Se llevo a cabo un experimento a 500 °C con el reactor sin catalizador conte-
niendo sélo con perlas de cuarzo inertes en flujo de Hy, con el fin de determinar la con-
version debido a la descomposicion térmica. En este caso, s6lo cresol se observod a la
salida del reactor. Es decir, el reactivo es completamente estable en las condiciones mas
rigurosas usadas para ensayar los catalizadores, no existiendo conversion por descom-

posicion térmica a 500 °C.

3.3.2.2 Actividad catalitica del soporte

Se realizaron experiencias a 300 y 500 °C utilizando alimina pura como catali-
zador a los tiempos de contacto (W/F) 38 h'y 0,03 h.gca ,gcresol'l. Estos son los valores
extremos utilizados para evaluar la actividad catalitica de los catalizadores de metal
soportado sobre este material.

En ambos casos, solo se detectd reactivo a la salida del reactor. Es decir, la con-
version de m-cresol sobre y-Al,Os fue nula. Sin embargo, luego de 160 min de reaccion
a 300 °C la cantidad de depositos carbonosos detectada por andlisis de TPO fue 5,14 %
de C, con un maximo en el perfil a 490 °C. La alimina presentd un color rosa tenue
después de la reaccion, mientras los catalizadores Pt/y-Al,Os coqueados tuvieron un
color gris o negro, lo que indicaria que existe una naturaleza diferente de los depdsitos
carbonosos formados en la alimina y en los catalizadores.

Es muy interesante destacar que la cantidad de coque depositado sobre la alumi-
na fue cinco veces mayor que sobre Pt(1,7)/y-Al,O3; bajo las mismas condiciones de

reaccion, lo que demuestra la importancia de la funcién metélica, no s6lo por el cambio
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que produce en las velocidades relativas de las reacciones implicadas en este sistema,
sino también en el mecanismo de formacion de coque. Evidentemente, la rapida desoxi-
genacion que se produce en la funcion metalica, conduciendo a la formacion de tolueno,
(como se muestra en las siguientes secciones), y el “spillover” del hidrogeno, conducen

a una mejora importante en la estabilidad del catalizador.

3.3.2.3 Verificacion de control quimico y reproducibilidad de resultados

La ausencia de limitaciones de transferencia de masa interna y externa se verifi-
c6 usando diferentes tamafios de particula de catalizador y velocidades de flujo de Hy,
respectivamente. En la Figura 3.7 se muestran los resultados obtenidos para dos tama-
fios de particula en iguales condiciones de reaccion. Lo denominado polvo es el catali-
zador Pt(1,7)/y-Al,0O3 molido a malla 100-120 y lo llamado “pellets” es el mismo cata-
lizador pelletizado pasado por malla 40-80. Se obtuvieron los mismos productos con
similares rendimientos, dentro del error experimental obtenido estadisticamente, como
se mostrara a continuacion. No se espera que haya limitaciones de transferencia de calor
ya que los calores de reaccion son relativamente pequefios, como se observa en la Tabla

3.4.
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Figura 3.7: Resultados de rendimiento a productos obtenido con el catalizador Pt(1,7)/y-AL,O; en
polvo y pelletizado.
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Por otro lado, con el catalizador Pt(1,7)/y-Al,Os, se realizaron dos conjuntos de
experimentos con W/F = 0,48 g h. (gcresol)'1 y W/F = 38 gear. h. (gcresol)'l. Los experi-
mentos se repitieron 5 veces cada uno. Se logr6é buena reproducibilidad siendo la des-

viacion estandar relativa méxima de los rendimientos a productos del 8 %.

Tabla 3.4: Calores de reaccion de las principales reacciones presentes en el sistema.

Reaccion AHr (cal mol™)
Cresol + %HZ — Tolueno+ H,0 -14252
Cresol + %HZ — Fenol+CH, -8002
Tolueno + %Hz — Benceno+CH, -10020
Tolueno + 3H, — Metilciclohexano -48940
Fenol + %HZ — ciclohexano + H,0 -16270

3.3.2.4 Efecto de la temperatura de reduccion

En la Figura 3.8 se comparan los rendimientos y la conversion vs. tiempo en re-
accion para la desoxigenacion de m-cresol obtenidos utilizando Pt(1,7)/y-Al,Os activa-

do a 300y a 500 °C.

Los productos principales de reaccion fueron tolueno (Tol), benceno (Bz), me-
tilciclohexano (MCH) e hidrocarburos livianos (LH). Este grupo incluye principalmen-
te metano, etano, propano, butano, y pequefias cantidades de n-pentano, isopentano, 2 y
3 metilhexano y hexano. El fenol (Ph) se encontrd en cantidades muy bajas. Los hidro-
carburos livianos (LH) no alcanzan a resolverse con la columna utilizada “on-line” con
el sistema de reaccion. Para identificar estos productos se colocd un colector de gases a
la salida del reactor y luego se inyectd “off-line”. Se utiliz6 una columna capilar Petro-

col (Supelco) de 100 m y un detector FID.

Los resultados de actividad obtenidos con los catalizadores reducidos a 300 y

500 °C fueron muy similares. Debido a esto, los estudios de actividad se realizaron re-
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duciendo los catalizadores a 300 °C, excepto en algunos casos seleccionados, que se

indicaran especificamente.
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Figura 3.8: Conversion de cresol y rendimiento de productos vs. tiempo de reaccion para dife-
rentes tiempos de contacto (W/F) sobre Pt(1,7%)/y-Al,O5 activado a 300 °C y 500 °C.

Treaceion=300 °C Referencias: Conversion de m-cresol (A), Rendimiento de livianos C1-C5 (X)),
benceno ( V'), metilciclohexano (e), tolueno (m), fenol (»).

3.3.2.5 Efecto del tiempo de contacto

La conversion y el rendimiento a diferentes productos vs. tiempo en reaccion para la

desoxigenacion de m-cresol a 300 °C y diferentes tiempos de contacto (W/F) se mues-
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tran en la Figura 3.9. Los productos principales de reaccién fueron tolueno (Tol), ben-
ceno (Bz), metilciclohexano (MCH) e hidrocarburos livianos (LH). El producto oxige-

nado fenol (Ph) se obtuvo en cantidades muy bajas.
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Figura 3.9: Conversion de cresol y rendimiento a productos vs. tiempo de reaccion para dife-
rentes tiempos de contacto (W/F) sobre Pt(1,7)/y-Al,O5 a 300 °C H,/cresol=510. Referencias:
Conversion de m-cresol (A), Rendimiento de livianos C1-C5 (X), benceno (7 ), metilciclohexa-
no (@), tolueno (m), fenol (»).

Estos resultados estan en concordancia con la conversion reportada por Do y col.

[25], con un catalizador Pt/Al,03 a 260 °C y W/F=0,58 h, obtuvieron una conversion

del 38 %.
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Para los tiempos de contacto 37,8; 11,5 y 4,3 gear.h. (Zeresot) ~* 10s niveles de con-
version fueron del 100 %. So6lo fue menor que 100 % en el caso de W/F=0,15
gcat.h.(gcresol)'l. Sin embargo, los rendimientos de los distintos productos fueron cam-
biando con el avance de la experiencia, lo que indica que se produjo desactivacion del
catalizador. En todos los casos de conversion 100 %, se observo que el rendimiento a
benceno y productos livianos disminuy6 en funcién del tiempo, mientras que el rendi-
miento a tolueno aument6. So6lo se observo una cantidad significativa de metilciclo-
hexano para el mayor tiempo de contacto. Estos cambios en los rendimientos en funcién
del tiempo se deben, como se vera mas adelante, a la desactivacion del catalizador por
formacion de depositos de carbon tanto en el metal como en los sitios acidos del sopor-

te.

Para mayores tiempos de reaccion, la disminucion del rendimiento a tolueno
también se hace evidente, siendo mds notorio a los menores tiempos de contacto. Ade-
mas, es de suponer que la adsorcidn tipo coplanar necesaria para hidrogenar tolueno a
metilciclohexano también se vuelve mas dificil, debido a la deposicion de coque, lo que

introduce un efecto geométrico que afecta la actividad y selectividad.

El analisis GC-MS de las muestras condensadas de productos, confirmé la iden-
tificacién hecha por el andlisis en linea de GC-FID. Los productos metilciclohexanol y
metilciclohexeno no fueron observados. Estos compuestos, de observarse, hubieran da-
do un indicio del mecanismo de desoxigenacion de tolueno, ocurriendo a través de la
hidrogenacién del anillo del cresol, con posterior deshidratacion y deshidrogenacion a

tolueno.

Por otro lado, se detectaron pequefias cantidades de dimetilfenil, dimetildifenil y
dimetil benzofenona. Los grupos metilo de estos compuestos pueden ser hidrocraquea-
dos, dando como resultado cantidades de metano que contribuyen a la fraccion liviana
denominada LH. Debido a esta contribucion, el rendimiento de esta Gltima fue superior
al rendimiento que deberia dar si el metano solo proviene de la hidrogendlisis de tolue-

no a benceno o de cresol a fenol.



Zanuttini, Maria Soledad - 2014 -

Desoxigenacion de m-cresol. Catalizadores Pt/y-Al,O;

De acuerdo con los resultados observados, las reacciones de hidrocraqueo se-
cundarias se desactivan mas rapido que la reaccion de desoxigenacion de cresol a tolue-
no. Por lo tanto, al avanzar la reaccidon se produce menos metano y su rendimiento sigue
la misma tendencia que el rendimiento de benceno, como puede observarse para tiem-

pos de contacto menores a 4,3 gear.h.(Eeresol) 1

3.3.2.6 Balance de C

Con el catalizador Pt(1,7)/y-ALOs se realiz6é un balance de C, teniendo en cuenta
que los hidrocarburos livianos no pueden separarse en la columna utilizada para tomar
muestras en linea durante las pruebas cataliticas.

Suponiendo que los hidrocarburos livianos estan representados por el metano, en
una reaccion estandar de 160 min a 300 °C, W/F=37.7 gea.h. (Seresol) ', Ha/cresol = 510,
con un porcentaje de livianos del 30 %, la recuperacion de C calculada es del 90 %. Sin
embargo, dado que existen otros compuestos con mayor cantidad de C, la pérdida po-
dria ser menor del 10 %.

Para una reaccion en iguales condiciones pero con W/F=0,06 gcr.h. (Zcresol) 1 y
donde la cantidad de livianos fue muy baja, el porcentaje de recuperacién fue cercana al
97 % suponiendo que dichos compuestos estan representados mayoritariamente por me-

tano.

3.3.2.7 Efecto de la carga de metal en la distribucion de productos

La reaccion de desoxigenacion de m-cresol se evalud con diferentes cargas de

platino en el rango 0,05 a 1,7 %.

Los resultados de actividad de estos catalizadores evaluados a igual tiempo de
contacto y relacion Hj/cresol se resumen en la Tabla 3.5. Todos los catalizadores alcan-
zaron 100 % de conversion, lo que demuestra la alta actividad de este catalizador para la
conversion de m-cresol. El catalizador con la menor carga de metal produjo una canti-

dad significativa de hidrocarburos livianos, en comparacion con el catalizador con
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1,7 % de platino. Por consiguiente, el rendimiento de tolueno fue significativamente
menor en los catalizadores de menor carga. En la Seccion (3.2.1.2) se mostrd que las
particulas de Platino son mas pequefias en el catalizador con 0,05 %. Si bien existe una
relacion entre la actividad hidrogenolitica y el tamafio de particula, en esta serie de cata-
lizadores no existe una diferencia de tamafos como para manifestarse en una diferencia
en actividad para la ruptura de los enlace C-C. Debe tenerse en cuenta que la produccion
de compuestos livianos también puede ocurrir por craqueo de compuestos mas pesados

formados por condensacion en los sitios acidos.

Por otro lado, el catalizador con la mayor carga de platino tiene la proporcion
sitios metalitos-sitios acidos mas alta. Por consiguiente, las velocidades relativas de las
reacciones implicadas en el mecanismo para la conversion de m-cresol son diferentes, lo

que afecta notablemente la distribucion de productos.

Al aumentar el contenido de metal, la transformacion de cresol a tolueno catali-
zada por esta funcion, se produce a mayor velocidad que la reaccion de condensacion
catalizada por acido, formando de este modo un compuesto mas estable como el tolue-
no. Por lo tanto, esto conduce a una disminucion de la velocidad de formacion de hidro-
carburos ligeros. Es importante destacar que cada reaccién implica varios pasos y dife-
rentes funciones cataliticas. Por ejemplo, la deshidroxilacion de m-cresol al tolueno
implica una primera etapa de hidrogenacion en el metal y a continuacion, la deshidrata-
cion en el acido [25]. De acuerdo con los resultados de actividad, la funcién metalica
controla la velocidad de reaccion de deshidroxilacion de m-cresol.

Tabla 3.5: Distribucion de productos a los 20 min de reaccion (1° muestra), obtenida con distin-
tos catalizadores. W/F=37,7 gcat.h.(gcresol)'l, Relacion molar Hy/cresol=510. Temperatura: 300°C.

%Pt  Conversion MCH LH TOL Bz MCH/Tol Bz/Tol

0,05 100 3,27 45,9 46,4 4,04 0,08 0,09
0,1 100 3,83 41,8 51,2 3,02 0,07 0,06
0,5 100 4,61 36,7 56,8 1,85 0,07 0,03
1,7 100 5,71 6,88 86,11 1,28 0,07 0,01
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La relacion de metilciclohexano/tolueno (MCH/Tol) fue practicamente la mis-
ma en los cuatro catalizadores. La relacion benceno/tolueno disminuy6 al aumentar la
carga de platino, siendo 0,09 para el Pt(0,05)/y-Al,O; y 0,01 para Pt(1,7)/y-Al,O; (Tabla
3.5). A pesar de que, en las condiciones utilizadas la conversion fue del 100 %, esta
gran diferencia entre los dos catalizadores indica que hay una diferencia significativa en
las velocidades relativas de deshidroxilacion y desmetilacion al incrementar el conteni-
do de metal. Esta dependencia de la relacion benceno/tolueno al incrementar la carga de
platino, indica que la velocidad de reaccion de deshidroxilacion (que produce tolueno)
aumento en relacion a la velocidad de formacion de fenol y su posterior desmetilacion a

benceno.

Para verificar este comportamiento se llevaron a cabo experimentos adicionales
manteniendo la relacion Ha/cresol, pero modificando el W/F con el fin de obtener con-
versiones similares, pero inferiores a 100 %. Los resultados a isoconversion se muestran
en la Tabla 3.6. Fue posible medir la actividad con las conversiones en el orden de
70 %, aunque obviamente trabajando a diferentes tiempos de contacto (W/F).

Tabla 3.6: Distribucion de productos obtenida con distintos catalizadores, a los 20 min de reac-
cion, conversion inicial 70 % aproximadamente, Relacion molar Hy/cresol = 1483.

%Pt Conversion MCH LH TOL Bz Fenol MCH/Tol Bz/Tol
0,05 72,8 0,0 70,9 0,2 0,0 1,7 0,23 0,00
0,1 76,0 3,0 448 17,8 8,9 1,5 0,17 0,50
0,5 70,0 4,0 0,0 46,8 16,9 2,3 0,09 0,36
1,7 68,9 5,2 0,0 60,7 2,0 1,2 0,09 0,03

Es importante destacar que la selectividad a tolueno aumenta al incrementar el
contenido de metal, tal como se mostrd en la Tabla 3.5, utilizando estas nuevas condi-
ciones de reaccion. La relacion benceno/tolueno también sigue la misma tendencia que
la mostrada en la Tabla 3.5, disminuyendo al aumentar el contenido de metal, excepto
en el caso del catalizador Pt(0,05%) en el que, debido a la alta selectividad a hidrocar-

buros livianos, la produccion de benceno fue despreciable. En resumen, al aumentar el
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contenido de metal, es decir, a mayor relacion sitios metalicos/sitos acidos, la reaccion
de desoxigenacion de m-cresol a tolueno se convierte en el principal camino de reac-
cion, siendo mas rapido que la desmetilacion de cresol a fenol, y que la condensacion
seguida por reacciones de hidrocraqueo para dar compuestos livianos.

En la Figura 3.10 se muestran la conversion y el rendimiento de los distintos
productos para los cuatro catalizadores. Observar que al utilizar el catalizador con me-
nor carga de platino, es decir, con mayor cantidad relativa de sitios acidos, se obtiene la
mayor selectividad a los productos livianos LH. Estos provienen fundamentalmente de

compuestos de condensacion que se producen principalmente sobre sitios acidos.
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Figura 3.10: Distribucion de productos para los 4 catalizadores Pt/y-Al,Os, 300 °C,
Hy/cresol=1483. Referencias: Conversion de m-cresol (A), Rendimiento de livianos (X), bence-
no ( V), metilciclohexano (), tolueno (m), fenol ().
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La desactivacion conduce a un aumento en la selectividad a fenol, como conse-
cuencia de la pérdida de actividad tanto del metal, que forma benceno por hidrogenoli-
sis, como del acido, que produce la deshidratacion del fenol. En el catalizador de menor
carga de platino, no se ven favorecidas las reacciones de desoxigenacion que producen
tolueno a partir de cresol, o benceno a partir de fenol. Para la carga 0,1 % de Pt, ocurre
algo similar existiendo gran cantidad de livianos, aunque en este caso existe una canti-
dad relativa mayor de sitios metalicos por lo que el fenol se convierte a benceno y el
cresol a tolueno. Para la carga siguiente, 0,5 % de Pt, los productos livianos practica-
mente no se observan, siendo el tolueno y el benceno los productos principales en el
inicio de la reaccion. Al desactivarse este catalizador comienza a aparecer fenol. Para la
mayor carga, 1,7 %, solo se observa tolueno con gran selectividad, y metilciclohexano
en cantidades apreciables.

Los valores de porcentaje de depositos carbonosos obtenido por la técnica de
TPO, luego de 150 min correspondientes a las reacciones a isoconversion, se observan
en la Tabla 3.7. Lo llamado W/F¢; es el tiempo de contacto utilizado a lo largo de esta
tesis, expresado como masa de catalizador divido el caudal de cresol en g de cresol por
hora, gcat.h.gc{l. Por otro lado, el W/F 1 €s el tiempo de contacto total, expresado como
la masa de catalizador divido el caudal total de gases que ingresan al sistema (cresol +
H,/N>) gcat.h.gtotal'l. La cantidad de cresol alimentada por unidad de masa de platino,
estd representada por la variable: W*%Pt/Fc,. Se expresa como la cantidad de metal expuesto
divido por el caudal de cresol gpt.h.gc{l. W*%Pt/F a1 €s una medida de la cantidad de gases
que se ponen en contacto con cada particula de metal, y se expresa como la cantidad de metal
expuesto divido por el caudal de total gp..h. gmta{l.

Tabla 3.7. Resumen de las condiciones de reaccion y porcentaje de depdsitos carbonosos.

Ca(roia) Pt Relﬁj‘c”;‘e’s'(‘)‘l’lar W/Fc, WiFrom W*%PtFce, W*%Pt/Fron OTA)PC(i
0,05 1483,6 799 2,90 0,040 0,0015 1,3
0,1 1483,6 40,0 1,45 0,040 0,0015 53
0,5 1483,6 75 027 0,037 0,0014 5,5
1,7 1483,6 25 0,09 0,041 0,0015 2.4

*Valores obtenidos luego de 150 min de reaccion
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El contenido de coque formado muestra un maximo en funcion del contenido de
Platino. Esta dependencia compleja esta relacionada a que en cada caso, los productos
de reaccion obtenidos son muy diferentes y por lo tanto son diferentes los precursores
de coque que se forman. En este capitulo se mostrard que el coque proviene mayormen-
te del cresol, aunque también se forma a partir de tolueno y los otros productos que se
polimerizan en la funcién 4cida. El tolueno presenta menor tendencia a la formacion de
coque que compuestos oxigenados o parcialmente hidrogenados. Por esta razon, el cata-
lizador con la mayor carga de platino, que es mas selectivo a tolueno, produce menos
coque que los dos catalizadores con cargas siguientes inferiores. En el caso del cataliza-
dor con la carga minima de platino (minima relacion sitios metalicos/acidos), sin em-
bargo, produce una cantidad muy baja de coque, debido a que los sitios metalicos no
son suficientes para hidrogenar parcialmente los compuestos que seran los precursores

de coque.

3.3.2.8 Efecto de la relacion molar Hy/cresol sobre la distribucion de productos y

estabilidad del catalizador

El efecto de la relacion Hy/cresol sobre la distribucion de productos se estudié a
300 °C sobre Pt(1,7)/y-Al,Os. El W/F fue de 6,4 g,rcat.h.(gcresol)'1 y la relacién molar
Hy/cresol se vario cambiando la presion parcial de H, en una corriente de N, y mante-

niendo constante la velocidad de flujo total en 30 ml.min™.

La conversion y los rendimientos de los productos, después de 20 min de reac-

cion, se muestran en la Figura 3.11.

El rendimiento a tolueno fue mayor y el rendimiento a benceno menor al aumen-
tar la relacion Hy/cresol. El metilciclohexano s6lo fue observado a la mayor relacion de
Hay/cresol. Estos resultados permiten concluir que al aumentar la presion parcial de
hidrégeno, la velocidad de desoxigenacion a tolueno aumenta en relacion a la velocidad
de la reaccion de desmetilacion a fenol. Debido a esto, una menor cantidad de benceno

se observo a una mayor relacion de Ha/cresol. Esto se debe a que la velocidad de trans-
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formacion de tolueno a benceno es mas lenta que la desoxigenacion de fenol a benceno,

como se discutird mas adelante (Figura 3.17 A 'y B).

100 T Al T T T T T T T T T T
80 - .
NN
=}
=
S 5
X E
)
=
0]
2

20 -

Ob——n—»
0 100 200

Relacion molar H2/Cresol

Figura 3.11: Conversion de Cresol y rendimiento de productos vs. Relacion molar Hy/cresol.

Catalizador: Pt(1,7)/y-Al,0s a 300 °C, P=1 bar, W/F=6,4 g....h.(Zueso) . Referencias: Conver-

sion de m-cresol (A), Rendimiento de livianos C1-C5 (X), benceno ( V), metilciclohexano (e),
tolueno (m), fenol ().

El porcentaje de C depositado en el catalizador después de 150 min de reaccion

se determino por TPO. Los perfiles correspondientes se presentan en la Figura 3.12.
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Figura 3.12: Perfiles de TPO Pt(1,7)/y-Al,O5 , P=1 bar, W/F=6,4 g....h.(Zcres01) '1, 300 °C, luego
de 150 min de reaccidn, para distintas relaciones molares Hy/cresol.
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Cuanto mayor fue la relacion de Hy/cresol, menor fue la cantidad de carbon de-

positado sobre el catalizador.

En la Tabla 3.8 se muestran los porcentajes de C obtenidos en cada caso.

Tabla 3.8: Valores de %C obtenidos para el catalizador Pt(1,7%)/y-Al,O; usado en reacciones
con diferente relacion molar H,/cresol a 300 °Cy W/F = 6,4 gcat.h.(gcresol)'l.

Relacion mo-  Presion % C
lar Hy/Cresol parcial H,

0 0,00 1,50

64 0,13 1,22

250 0,50 0,40

425 0,83 0,33

*Valores que corresponden a los perfiles de la Figura 3.12.

3.3.2.9 Depédsitos carbonosos

Los depdsitos de coque se determinaron por andlisis de TPO de los catalizado-
res Pt(1,7)/y-Al,O5 usados. Se observaron dos maximos en todos los perfiles, alrededor

de 250y 450 °C (Figura 3.13).
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Figura 3.13: Perfiles de TPO de Pt(1,7)/y-Al,O;, P=1 bar para distintos W/F.
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El primer pico es agudo, con un ancho en la base de 50 °C. Estos dos maximos
corresponden a carbono depositado sobre el metal o cerca de las particulas de metal, y
sobre el soporte, respectivamente [44, 45].

El contenido de depositos carbonosos en el catalizador Pt(1,7)/y-Al,O3 en fun-
cion del tiempo de contacto se resume en la Tabla 3.9. La relacion Hy/cresol fue cons-
tante en estos experimentos. Se muestra que al disminuir el tiempo de contacto, existe
mayor cantidad de coque depositado. Esto indica que la desactivacion por formacion de
coque es debida principalmente al cresol, o sea, a través de un mecanismo de formacion
de coque de tipo paralelo, con velocidad de deposicion mas rapida a partir del reactivo
que de los productos. Muy probablemente, los compuestos depositados sobre el catali-
zador son productos de condensacion de cresol, similar a la dimetilbenzofenona, detec-
tada en cantidades bajas por GC-Masa. Un mecanismo de desactivacion similar, es de-
cir, con una disminucién en el contenido de coque al aumentar el W/F, se observo en la
alquilacion de isobutano con butenos [46], en el reformado de n-heptano sobre Pt-
Re/Al,O3 no sulfurado [47] y en la deshidratacion de etanol en zeolitas [48]. En la con-
version de metanol a olefinas también se propuso que las especies oxigenadas en la
superficie del catalizador se transforman por un mecanismo paralelo en coque y en las
olefinas [49].

Tabla 3.9: Contenido de carbon sobre Pt(1,7)/y-Al,O5 obtenido por TPO. Reaccion a 300 °C,
H,/Cr=510, 390 min.

W/F TPO
Zeat N(@ereso))” %C
1,2 1,82
11,3 1,05
37,7 039

Es mas, en la Figura 3.14 se ve que para los tiempos de contacto mas altos, el
pico relacionado con el carbon depositado cerca del metal es muy pequeno. Los sitios

acidos del soporte forman coque con mayor facilidad.
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Figura 3.14: Perfil de TPO para distintos tiempos de contacto e igual relaciéon molar
H/cresol=510 sobre Pt(1,7)/y-Al,O;.

Por otro lado, se observo que a igual tiempo de contacto, cuanto mayor es la re-
lacion de Hy/cresol, menor es la cantidad de carbon depositado sobre el catalizador. Los

resultados de TPO para estas experiencias se mostraron en la Tabla 3.8.

3.3.2.10 Efecto de la temperatura sobre la selectividad

El efecto de la temperatura de reaccion se estudid en experiencias en las cuales
se aumentd gradualmente la temperatura en escalones de 50 °C, manteniendo el valor
30 min constante en cada etapa, y luego se realiz6 el camino inverso. Estas experiencias
se realizaron utilizando Pt(1,7)/y-Al,Os;. En la Figura 3.15 A, se muestran los resultados
obtenidos al aumentar la temperatura de reaccion. Los rendimientos obtenidos a cada
temperatura al aumentar su valor, no fueron exactamente los mismos que los obtenidos
al recorrer el camino descendente de temperatura (Figura 3.15 B), lo que indica que

hubo desactivacion.



Zanuttini, Maria Soledad - 2014 -

Desoxigenacion de m-cresol. Catalizadores Pt/y-Al,O;

E ) —,) w—— = — 7 ] FT O—"D"——DN—DN—0—7
100 K .
| A B
o 80r i L ® ﬁ,‘\\ |
g .
5 60f b {1 -
E s"’ \\‘
S 40t 17 " |
><“ “‘f’ e - \\\
0 = " | \ -
// \\ \ . \\
0 / L .\\ \ - - f’/ ! N . \- -
200 300 400 500 200 300 400 500
Temperatura, °C Temperatura, °C

Figura 3.15: Efecto de la temperatura de reaccion sobre la distribucion de productos en presen-
cia de Pt(1,7)/y-AL,O;, W/F=11 gcat.h.(gcresol)'1 , Hy/cresol=510. (A) Camino ascendente de tem-
peratura, (B) Camino descendente. Referencias: Conversion de m-cresol (A), Rendimiento de
livianos C1-C5 (1), benceno ( V'), metilciclohexano (), tolueno (m), fenol (»).

Claramente pueden distinguirse tres rangos de temperatura. En el intervalo de
temperatura inferior (por debajo de 250 °C), el producto principal es metilciclohexano.
En este rango, se produjeron reacciones de desoxigenacion e hidrogenacion, pero no se
observan productos de hidrocraqueo. En el rango de temperatura intermedia (250-
350 °C) se favorece la desoxigenacion de cresol, siendo tolueno el producto principal.
En el rango de temperatura mas alto (por encima de 350 °C) se observan hidrocarburos
livianos y benceno como principales productos de reaccion. Es importante destacar que
la desactivacion lleva a un aumento en la selectividad hacia tolueno, y una disminucion

hacia hidrocarburos ligeros y metilciclohexano (comparar las Figuras 3.15 A'y B).

Si los productos livianos fueran solo metano proveniente de la desmetilacion del
tolueno que da benceno, o del cresol para dar fenol y posteriormente benceno, el rendi-
miento de este Ultimo y de los llamados livianos deberia ser el mismo. Sin embargo,
como los productos livianos ademas se forman por el hidrocraqueo de productos de

condensacion de cresol, esto conduce a un rendimiento superior al del benceno, como se
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observa en los datos de actividad obtenidos, al aumentar la temperatura. Se puede con-
cluir que la eliminacion de oxigeno del cresol puede realizarse con éxito en diferentes

niveles de temperatura y presion atmosférica, de acuerdo con los productos deseados.

3.3.2.11 Efecto del agua en la actividad y estabilidad

Se ha reportado que la gamma alimina es inestable en presencia de grandes can-
tidades de agua [50, 51]. Asi, el agua presente en el bio-oil junto con el agua generada
durante la reaccion de desoxigenacion puede tener un efecto adverso sobre el tiempo de

vida del catalizador [52, 53].

En la Figura 3.16 se muestran los patrones de difraccion de rayos X del cataliza-
dor fresco y el expuesto 390 min a una corriente con 40 % de agua respecto al reactivo,
con un W/F=0,08 gca h(gcresol)'l. Esta proporcion es la reportada por estudios de compo-

sicion de bio-oil de distinta procedencia, que fueron presentados en el Capitulo .
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Figura 3.16: Espectros de XRD del catalizador de Pt(1,7)/y-Al,O; tratado en presencia de agua
(verde) y y-Al,O; (Negro). Senales caracteristicas JCPDS-ICDD de Pt (linea discontinua) y
v-AlLO5 (linea continua)
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Ambos difractogramas son similares. Es decir, la estructura del catalizador se
mantuvo luego de ser sometido a un tratamiento en presencia de un alto contenido de

agua a 300 °C.

Por otro lado, las conversiones y distribucion de productos obtenidas en ambos

casos fueron similares.

Se concluye que una concentracion de agua del 40 % en la corriente de alimen-
tacion al sistema, no afecta las propiedades texturales de la gamma-alimina ni el des-

empefio del catalizador en las condiciones de trabajo utilizadas.

3.3.2.12 Las rutas de desoxigenacion de cresol

Con el fin de aportar al conocimiento de los caminos de reaccion de desoxigena-
cion de m-cresol, se realizaron experiencias alimentando fenol al sistema para determi-
nar si se formaba benceno a partir del mismo en las condiciones de reaccion en las que
se trabajo.

El problema principal de alimentar fenol al sistema es que este compuesto es soO-
lido a temperatura ambiente, y por tanto desde el punto de vista operativo se complica
notablemente su manipuleo. Es decir, es necesario encontrar un solvente inerte, que no
reaccione con fenol ni al entrar en contacto con el catalizador. Por otro lado, debia ser
un compuesto tal que permita ser identificado por GC pero sin superponerse con los
picos de reactivo ni de los productos.

La solucion encontrada fue utilizar como alimentacion una mezcla 50 %p/p de
fenol en m-cresol. Si el benceno proviene tanto de tolueno como de fenol, la relacion de
benceno/tolueno serd mayor cuando se alimenta la mezcla de fenol mas cresol, ya que la
unica fuente de tolueno es cresol. El tiempo de contacto (W/F) para este experimento
fue 0,1 gcat.h.(greacﬁvo)']. Los niveles de conversion y la relacion de benceno/tolueno co-
rrespondientes a las dos experiencias, es decir, utilizando solo cresol y utilizando la so-
lucion fenol-cresol, obtenido con Pt(1,7)/y-Al,Os, se muestran en las Figuras 3.17 Ay

B. La conversion de la solucién como una funcién del tiempo siguié el mismo compor-
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tamiento que para m-cresol puro. Sin embargo, la relacion de benceno/tolueno fue nota-
blemente mayor cuando se alimentd la mezcla de cresol-fenol, lo que confirma que el
benceno se formo por desoxigenacion de fenol rapidamente. Puesto que el rendimiento
de benceno es bajo en todas las condiciones de reaccion a 300 °C con m-cresol, otra
conclusion importante que se puede extraer de estos resultados es que la velocidad de
formacion del fenol por desmetilacion de cresol sobre catalizadores Pt/y-Al,O3 es mu-

cho menor que la velocidad de desoxigenacion del cresol.
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Figura 3.17: (A) Conversion de reactivos; (B) Relacion molar de benceno-tolueno; Alimenta-
cion: (A) cresol; (-e-) solucion (1:1) fenol:cresol, Catalizador Pt(1,7)/y-Al,O; a 300 °C,
Ha/cresol = 100, W/F=0,1 gqu.h.(Zreactants) -

Este es un resultado muy importante a destacar, ya que la selectividad hacia
productos desoxigenados es muy alta. Estos resultados también indican que la transal-
quilacion de m-cresol formando fenol y dimetilfenol no ocurre a una velocidad aprecia-
ble debido a la débil acidez de la alimina, en contraste con el resultado obtenido con un

catalizador con una mayor acidez [54].

En otro experimento se aliment6 tolueno al reactor con el catalizador
Pt(1,7)/y-Al,Os, con el fin de investigar el otro posible camino de reaccion para la for-
macion de benceno, y también para la produccion de metilciclohexano. Las condiciones

experimentales fueron T=300 °C y W/F=0,1 gcat.h.(greacﬁm)'l. La Figura 3.18 muestra los
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resultados de conversion y rendimientos. Se obtuvo metilciclohexano como producto
principal y muy poca cantidad de benceno. Este resultado indica que el catalizador
Pt(1,7)/y-Al,O5 fue mas selectivo para la hidrogenacion de anillo que para el hidrocra-
queo, bajo estas condiciones de reaccion. Esto esta de acuerdo con los resultados obte-

nidos en la hidrogenacién de fenol por Talukdar y col. [54].
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Figura 3.18: Conversion de tolueno y rendimiento a productos vs tiempo de reaccion.
Pt(1,7)/y-Al,O3, a 300 °C, relacion molar Hy/tolueno=50, W/F=0.1 gcat.h.(greactivos)'1 . Referen-
cias: Conversion de tolueno (A), Rendimiento de livianos C1-C5 (X)), benceno ( V'), metilciclo-
hexano (e).

Si se consideran solo las reacciones planteadas, los productos livianos observa-
dos deberian ser s6lo metano. Sin embargo, el catalizador se desactiva a lo largo de la
reaccion y por ende, la diferencia en rendimientos entre productos livianos y benceno se

debe principalmente al hidrocraqueo de productos condensados en el catalizador.

En base a las experiencias realizadas, las rutas de reaccién propuestas para la
desoxigenacion de m-cresol se mostraron en la Figura 3.1, en el que cada paso puede
implicar uno o mas intermediarios no observados en este estudio debido a sus muy bajas
concentraciones en la fase gas, o a que reaccionan muy rapidamente. El tolueno se for-

ma por desoxigenacion de cresol mientras que el fenol se forma por hidrogenolisis del
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grupo metilo del cresol. Existen dos rutas diferentes para generar benceno. La hidroge-
nolisis del grupo metilo de tolueno produce benceno y metano, mientras que la desoxi-
genacion de fenol también forma benceno. La ultima reaccion puede ocurrir tanto en el
metal como en los sitios acidos [25]. Se ha propuesto que esta reaccidn comienza en el
metal en el cual se hidrogena parcialmente el anillo aromatico, y luego la rotura del en-
lace C-O se produce por deshidratacion en sitios acidos, para finalmente re-
deshidrogenarse en el metal [55]. La hidrogendlisis del grupo metilo del tolueno fue
confirmada utilizando tolueno como reactivo. En esta reaccidn, se encontraron benceno
y metilciclohexano como los productos de reaccion, aunque el primero aparecié en can-
tidades muy bajas. El otro camino de reaccion para la formacion de benceno, es decir,
desoxigenacion de fenol, se confirm6 por la alimentacion de la mezcla de fenol y cresol.
Como se ve en la Figura 3.17, la relacion de benceno/tolueno, para el mismo nivel de
conversion, fue mucho mayor cuando se alimenta la mezcla de fenol-cresol, lo que con-
firma que el benceno también se forma a partir de fenol, pero a mayor velocidad que la
desmetilacion del tolueno. Finalmente, el metilciclohexano fue obtenido mediante la

hidrogenacion de tolueno.

3.4 CONCLUSIONES

La desoxigenacion de m-cresol se realizd con éxito con catalizadores Pt/y-Al,O;
a presion atmosférica; siendo los principales productos de reaccion tolueno, benceno y
metilciclohexano, dependiendo de las condiciones de reaccion. El rendimiento del pro-
ducto deseado se puede regular mediante el cambio de la carga de metal, la relacion
Hy/cresol y la temperatura de reaccion. La hidrogenacion de tolueno a metilciclohexano
se ve favorecida a baja temperatura, mientras que el rendimiento a tolueno tiene un
maximo en los niveles de temperatura intermedios (alrededor de 300 °C), ya que a tem-
peraturas altas el tolueno se transforma en benceno por desmetilacion. Ademas, se ha
visto que existe una relacion optima de sitios metalicos-sitios acidos que mejora la se-

lectividad hacia tolueno y estabilidad del catalizador.
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La desactivacion del catalizador se debe principalmente a productos de conden-
sacion de cresol depositados sobre la superficie del mismo. La cantidad de coque depo-
sitado en Pt(1,7)/y-Al,O3 durante la desoxigenacion de m-cresol es bastante bajo, del
orden de 1 %p/p, con una fraccion importante de coque formado sobre las particulas

metalicas.
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4.1 INTRODUCCION

En el Capitulo III se estudi6 el catalizador Pt/y-Al,O; en la reaccion de
desoxigenacion de m-cresol, el cual se usa en este estudio como un compuesto modelo
de bio-oil. Los principales productos de desoxigenacion fueron tolueno, benceno y

metilciclohexano, dependiendo de las condiciones de reaccion.

En todas las reacciones implicadas en las desoxigenacion de m-cresol participan
ambas funciones, metalica y acida. En cada paso existe una etapa mas lenta, que serd
catalizada por una u otra funcion, siendo en este caso dicha funcion la mas importante
para esa reaccion. Ambas funciones se desactivan por formacion de coque. Sin
embargo, la funcion acida se desactiva de manera mas rapida. Debido a esto, la
selectividad a productos livianos, que proviene del craqueo de productos condensados
sobre la funcion acida, disminuye a medida que avanza la reaccion, y la selectividad a

tolueno, cuya formacion depende mas fuertemente de la funcién metalica, aumenta.

Como se mostrd en el Capitulo III, Seccion 3.2.2.9, generalmente en los perfiles
de oxidacion a temperatura programada del Pt(1,7)/y-Al,Os desactivado se observa un
primer pico bien definido, que se corresponde con el coque depositado sobre los sitios
metalicos o cerca de ellos, y una segunda sefial mas amplia, a mayor temperatura, que

esta relacionada con el coque depositado sobre los sitios acidos [1, 2].

Adicionalmente, se mostraron los perfiles de TPO obtenidos después de 136 min
de reaccion a diferentes tiempos de contacto (Figura 3.14, Capitulo 11, Seccion 3.2.2.9).
Esta variable conduce a importantes cambios en las caracteristicas del coque formado.
El porcentaje de coque en los catalizadores usados disminuy6 al aumentar el tiempo de
contacto. La formacion de depdsitos carbonosos se da a través de un mecanismo
paralelo, en el que el coque se forma mas rapido a partir del reactivo que de los
productos. Al disminuir el tiempo de contacto también lo hace la conversion, y
consecuentemente existe una concentracion mayor de cresol a lo largo del lecho

catalitico. Un mecanismo de desactivacion similar, se observo en la alquilacion de
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isobutano con butenos [3], en el reformado de n-heptano sobre Pt-Re/Al,O; no
sulfurado [4], en la deshidratacion de etanol en zeolitas [5], y en la conversién de

metanol a olefinas [6].

Para valores altos del tiempo de contacto (W/F), s6lo se observa claramente la
sefial que aparece a mayor temperatura en el perfil de TPO, lo que indica que
practicamente no se produce deposicion de coque sobre los sitios metalicos. Es decir
que, a altos tiempos de contacto se observa principalmente deposicion de coque sobre
los sitios del soporte. Esto obviamente conducird a su desactivacion, dado que la misma
se debe principalmente a los productos de condensacion de cresol depositados sobre la
superficie del catalizador. Es claro que existe un marcado efecto de los productos
oxigenados en la velocidad de formacioén de coque sobre las particulas metélicas o en

las proximidades de las mismas.

En el Capitulo III, Figura 3.12, se mostraron los perfiles de TPO y las cantidades
de coque depositado luego de reacciones llevadas a cabo usando diferentes relaciones
molares Hy/cresol. Al aumentar esta relacion, disminuy6 la cantidad de coque formado
sobre el catalizador. Para una relacion de 250, el primer pico del perfil de TPO apenas
se distingue, mientras que existe una pequeia cantidad de coque depositado sobre los
sitios acidos. El aumento de la presion parcial de H, produce un efecto pronunciado en
el coque relacionado con las particulas metalicas. Por un lado, tiene un efecto directo
sobre la cinética de las diferentes reacciones involucradas en el sistema cambiando la
distribucion de productos. Por otro lado, tiene un efecto indirecto debido a que afecta
las velocidades de formacién de coque sobre cada funciéon, al hidrogenarlos o
hidrocraquearlos. Este hecho fue en el estudio de la desoxigenacion de ésteres con
Pt/Al,05 realizado por Do y col. [7]. Cuando se utilizd octanoato de metilo como
alimentacion, se obtuvo una mezcla de alcanos y alquenos de siete carbonos, que resulta
de la descarbonilacion o descarboxilacion del éster, acidos y otros compuestos que
contienen un oxigeno en su estructura. Ademas, se forman pequenas cantidades de

hidrocarburos de 8 carbonos. Los compuestos C8 se originaron a partir de la
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eliminacion sucesiva de oxigeno tanto via vacancias de oxigeno creadas en el soporte de
gamma-aliimina, como por hidrogenolisis directa del enlace C-O en los sitios de metal,
o bien mediante una combinaciéon de deshidratacion e hidrogenacion. Cuando la
reaccion se llevd a cabo en atmosfera de hidrogeno, la formaciéon de productos pesados
tales como diheptil-cetona, n-pentadecano, y octiloctanoato fue mucho menor que

cuando la reaccion fue llevada a cabo en flujo de gases inertes.

La distribucion de productos en funcion de la carga de metal fue también
estudiada en el Capitulo III, Seccion 3.2.2.7, cambiando el porcentaje de platino en el
catalizador, de 0,05 a 1,7 %p/p. Alli se mostraron las conversiones y los rendimientos a
lo largo del tiempo de reaccion para cada carga y los porcentajes de carbon obtenidos en

cada caso.

La Figura 4.1 muestra los rendimientos de productos obtenido a 20 min de
reaccion para los catalizadores con diferentes cargas de platino y similar conversion

inicial de cresol.
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Figura 4.1: Conversion y rendimientos iniciales de los productos obtenidos con catalizadores
con distinta carga de Pt a 300 °C, Hy/cresol=1483. Referencias: Conversion de m-cresol (A),
Rendimiento de livianos C1-C5 (X), benceno ( V), metilciclohexano (e), tolueno (m), fenol (»)
y xilenos (0).
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Las selectividades para diferentes productos cambian significativamente con la
carga de platino. Las cargas de platino altas favorecen la reaccion de desoxigenacion
dando principalmente tolueno como producto. Aunque se requiere una cierta cantidad
de sitios acidos para la reaccion de desoxigenacion de cresol, el paso limitante parece
ser el activado por el metal. En cambio, las menores cargas de platino favorecen la
formacion de productos livianos. Estos productos se forman por craqueo de productos
pesados formados por condensacidon en los sitios acidos del soporte, siendo el paso
limitante el craqueo de estos productos de condensacion. Por consiguiente, sobre este
catalizador, una mayor concentracion de los productos condensados en la superficie,

aumenta la selectividad hacia productos livianos.

Evidentemente, la relacion sitios metalicos/sitios acidos determina la
distribucion de productos y la formacion de coque, aunque ambos tipos de funciones
son necesarias para producir tanto la desoxigenacion como productos livianos. De esta
manera, aunque la desoxigenacion es activada por metal, se propuso que procede a
través de un mecanismo que implica la deshidratacion del anillo sobre los sitios acidos,
pero con un paso inicial de hidrogenacion parcial sobre los sitios metalicos. La
formacion de productos livianos se activa sobre la funcion acida, pero el craqueo de los
productos condensados requiere de la activaciéon del hidrogeno sobre la funcion
metalica. Estas reacciones bifuncionales compiten en el sistema, siendo la relacion sitios
metalicos/sitios 4cidos el pardmetro que hace posible favorecer una de las rutas de

reaccion.

La Figura 4.2 muestra la cantidad total de coque depositado en funcion de la
carga de metal del catalizador, luego de 136 min de reaccidén con conversion inicial

cercana al 80 %.

Se observa un maximo en la curva, que claramente demuestra que existe una
fuerte dependencia de la distribucion de productos con la carga metélica. Si bien la
molécula de cresol es la principal precursora de coque, segin los resultados para

distintos tiempos de contacto analizados anteriormente, existen otros compuestos en el
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sistema, como tolueno, benceno, fenol y especies intermedias parcialmente

hidrogenadas, que promueven la formacién del mismo.

%C (TPO)
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Figura 4.2: Porcentaje de C depositado sobre cada catalizador obtenido por TPO en funcion del
contenido de platino. Catalizadores: Pt/y-Al,O;. Condiciones: 136 min de reaccion a 300 °C,
Relacion molar Hy/cresol =1483, conversion inicial 80 %.

Es bien sabido que, en presencia de catalizadores de Pt/Al,Os utilizados en
reformado de naftas, la formacién de coque se produce a través de un mecanismo que

involucra ambas funciones, metalica y acida [8, 9].

A valores altos de carga metalica, la velocidad de formacion de tolueno es muy
rapida, y dado que este compuesto presenta baja tendencia a formar coque, la cantidad
de residuos carbonosos formados es pequefia. En el otro extremo, para cargas bajas de
platino, también se observa menor formacion de coque, y esto se debe a que en estos
catalizadores la actividad de hidrogenacion-deshidrogenacion es extremadamente baja.
El primer paso de formacién de coque, que implica la hidrogenacion parcial del anillo,

ocurre a velocidades bajas y como consecuencia, la formacién de coque es baja [8, 9].

La desactivacion y regeneracion de catalizadores bifuncionales aplicados a la
desoxigenacion de cresol o compuestos fendlicos se encuentran poco estudiadas en la
literatura. Ausavasukhi y col. [10] estudiaron la desoxigenacion de m-cresol sobre

zeolitas H-Beta modificadas con Galio (Ga/HBEA) y propusieron que una parte
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importante de la alimentaciéon queda fuertemente adsorbida dentro de la zeolita,
formando un "pool” de especies oxigenadas. También observaron que la hidrogenolisis
de productos condensados, asi como de algunos de los agregados moleculares mas
grandes que comienzan a condensar, se acelera en gran medida con la presencia de Ga 'y

H; en la fase de gas.

Foster y col. [11] estudiaron la desoxigenacion de m-cresol con Pt/ALOs y
Pt/Si0, a 0,5 bar. También observaron desactivacion del catalizador. Sin embargo, la
actividad y la selectividad hacia tolueno fueron completamente recuperadas después de
la regeneracion de Pt/Al,O3 en H, a 450 °C y 0,5 bar. En contraste, el tratamiento en H,
posterior a la reaccidon no restaur6 la actividad para el catalizador Pt/SiO,. En su lugar,
el tratamiento en H, causd una disminucion tanto en la conversion de m-cresol como en
la selectividad hacia tolueno. Los autores establecieron que la interacciéon de metal-
soporte es mucho mas débil en SiO;, que en Al,Os, y que, por lo tanto, el catalizador
Pt/SiO;, es mas susceptible a la sinterizacion de las particulas metélicas. Los autores
demostraron que la presencia de hidrogeno facilita la difusion de las particulas de
platino y que, combinado con la interaccion débil entre el metal y la SiO,, puede

conducir a la sinterizacion de las particulas sobre el soporte.

En el Capitulo III, se ha visto que al aumentar la relacion metal-soporte, se
favorece la reaccion de formacion de tolueno. A su vez se observo que al desactivarse el
catalizador, la formacion de tolueno se favorece con respecto a los otros productos. Esto
indica que los sitios que se desactivan con mayor velocidad son los sitios acidos del
soporte. El efecto de esta deposicion de coque, es que al avanzar el tiempo en reaccion
se modifica la relacion de sitios metalicos/sitos acidos (M-A) por lo que se incrementa
la selectividad hacia tolueno. Cabe destacar que, si bien ambas funciones son necesarias
para obtener alta actividad y selectividad hacia los productos deseados, de acuerdo a las

rutas de reaccion propuestas, la funcion metélica es la mas importante en este caso.
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En base a los resultados obtenidos y observaciones realizadas con Pt/y-Al,Os, en
el presente capitulo se analiza la desactivacion y regeneracion del catalizador, usando

tratamiento en aire y en hidrégeno.

4.2 EXPERIMENTAL

Se trabajo con el catalizador de 1,7 %p/p de platino depositado sobre y-Al,Os,

cuyo comportamiento catalitico fue estudiado en el Capitulo III.

4.2.1 Preparacion del catalizador

Se prepard por impregnacion humeda a partir de una solucion de 4,6 g1 de
nitrato de tetra-amin platino, Pt(NH3)4(NO3),.

El soporte se suspendio en la solucion de precursor y se agitd con agitador
magnético en plato calefaccionado hasta completa evaporacion del liquido. Se llevo a
estufa a 120 °C durante 12 h para luego ser sometido a un proceso de molienda manual
en mortero, y posterior calcinacion en flujo de aire durante 2 h a 350 °C. Finalmente, se

realizd nuevamente a una molienda manual.

4.2.2 Caracterizacion

Las técnicas de caracterizacion asi como los resultados de las mismas obtenidos
para el catalizador fresco ya fueron presentados en el capitulo anterior. Aqui s6lo se
presentaran principalmente resultados del analisis de oxidacion a temperatura

programada (TPO), XPS y TEM.

Mediante la técnica de TPO se obtuvo la cantidad de depositos carbonosos sobre
el catalizador usado en reaccion. Se utilizé una corriente de 5 %v/v de O, en N; y una

velocidad de calentamiento de 12 °C.min™". Los productos de oxidacion se detectaron
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con un detector de ionizacion de llama (FID) después de un proceso de metanacion,

explicado en detalle en el Capitulo II.

El estado de oxidacion de las particulas de platino sobre gamma-alimina del
catalizador fresco y luego de la regeneracion con aire a 350 °C se determind por

espectroscopia de fotoemision de rayos X (XPS).

Las distribuciones de tamafio de particula del catalizador fresco y usado en
reaccion luego de los tratamientos de regeneracion, se determinaron por microscopia

electronica de transmision (TEM).

4.2.3 Ensayos cataliticos

El sistema de reaccion utilizado en este capitulo es el descripto en los Capitulos
IT y III, que consiste en un reactor de lecho fijo de flujo continuo que opera a presion

atmosférica.

Antes de cada reaccion el catalizador fue activado en flujo de H, (30 ml.min™)
por calentamiento a 10 °C.min"' a partir de temperatura ambiente hasta 500 °C y se

mantuvo a esta temperatura durante 1 h. Luego, el catalizador se enfrio a la temperatura

de reaccion, 300 °C.

El gas N»/H, se burbujedé en m-cresol liquido mantenido a una temperatura
preseleccionada, con el fin de saturar el gas con el reactivo. Al final de cada ensayo, el
lecho de catalizador se purgd con 30 ml.min' de H, a la temperatura de reaccion

durante 30 min.

Para realizar el estudio de regeneracion del catalizador Pt(1,7)/y-ALO;, se
aplicaron dos tratamientos distintos. Los experimentos para este analisis fueron
realizados en condiciones tales que el W/F fue de 0,08 gcat.h.(gcresol)'1 y la relacion molar
Ha/cresol igual a 65. Estos valores se eligieron con el fin de tener una desactivacion
significativa. Inicialmente se realiz6 un experimento donde, luego de 136 min de

reaccion, se purgd 30 min en H; a 300 °C y luego se realiz6 un tratamiento 1 h a 500 °C
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en H,. El otro experimento consistié en tratar el catalizador desactivado con aire a 350
°C. Luego de cada tratamiento de regeneracion, la reaccion se repitido en las mismas

condiciones iniciales.

4.3 RESULTADOS Y DISCUSION

4.3.1 Actividad Catalitica

4.3.1.1 Regeneracion

Tratamiento con aire

La Figura 4.3 muestra los resultados de conversion y rendimientos de los

productos antes y después del tratamiento en aire a 350 °C.
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Figura 4.3: Conversion de Cresol y rendimiento de productos en funcion del tiempo a 300 °C,

P=1 bar, W/F=0,08 g ...h.(gcreso1) ! antes y luego del tratamiento con aire a 350 °C. Referencias:

Conversion de m-cresol (A), Rendimiento livianos C1-C5 (X), benceno ( V'), metilciclohexano
(@), tolueno (m), fenol (»).

En este caso, la actividad catalitica (conversion y selectividades) se recuperd
completamente. No se observan cambios de selectividad importantes debidos a la
regeneracion, manteniéndose el tolueno como el principal producto luego del quemado
del residuo carbonoso. La regeneracion produjo un pequefio aumento en la relacion

tolueno/livianos.
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Los depositos carbonosos se caracterizaron por oxidacion a temperatura
programada. Se generd una muestra de catalizador desactivado en una reaccion llevada
a cabo en las mismas condiciones que la mostrada en la Figura 4.3. A este catalizador se
le realizaron diferentes determinaciones por andlisis térmico (TPO), para evaluar el
efecto de diferentes tratamientos de regeneracion en aire o en hidroégeno.

La Figura 4.4 muestra el perfil de TPO normal del catalizador usado, y otro
donde la temperatura se aumento hasta 350 °C y se mantuvo durante 1 h, para luego
aumentarla hasta 750 °C. La primera parte de este tratamiento, que incluye calentar

hasta 350 °C y mantener esta temperatura 1 h, es equivalente al tratamiento seguido

durante la regeneracion en aire.
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Figura 4.4: Perfiles de TPO para el catalizador Pt(1,7)/y-Al,Os, después de136 min de reaccion
a 300 °C, relacion molar Hy/cresol=64. Referencias: normal (—); normal manteniendo 1 h a 350
°C (---); luego del tratamiento con H, a 500 °C (...), luego del tratamiento con H, a 500 °C
manteniendo 1 h a 350 °C en aire (. -.-.)

Se observa que después de realizar este tratamiento, el coque depositado sobre o

en torno a los sitios metélicos, se quema completamente. En cambio, un cierto
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porcentaje de coque depositado sobre los sitios acidos (8% del total), que quema a
temperaturas mayores a 350 °C, queda sobre el catalizador, como lo indica el pico a
temperaturas mas altas en el perfil de TPO. Es decir, que a pesar de recuperar por
completo la actividad, luego del tratamiento de regeneracion con aire, cierta cantidad de
sitios acidos no se recupera. Este cambio en la relaciéon sitios metalicos/sitios acidos
explica el pequefio cambio en la selectividad de los productos luego de la regeneracion,
donde la relacion de tolueno/compuestos livianos aumenta.

La conclusion mdas importante aqui, es que no es necesario regenerar
completamente ambas funciones, siendo la regeneracion de la funcion metélica clave
para la regeneracion del catalizador con aire. De esta manera, no se requieren
tratamientos mas severos, a presion o temperaturas mayores.

Después del tratamiento con aire a 350 °C, se determind la distribucion de
tamanos de particula metalica por TEM, y se encontré que el tamafo de las particulas
de platino no se modifica, siendo este valor 1,5 nm. La Figura 4.5 muestra los
histogramas de tamafo de particulas para el catalizador fresco y el catalizador después
de tratamiento con aire a 350 °C. Ademas, se muestra el correspondiente al catalizador

luego del tratamiento con H, a 500 °C.
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Figura 4.5: Resultados de TEM; histogramas de Pt(1,7)/y-Al,O; fresco, luego del tratamiento

con aire a 350 °C y luego del tratamiento en hidrogeno a 500 °C.
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La variacion en la distribucion es pequefia, aunque el rango de tamafios de
particula luego de los tratamientos es levemente mas amplio que para el catalizador

fresco.

Los espectros de XPS obtenidos para el catalizador Pt(1,7)/y-Al,Os3 fresco y
después del tratamiento con el aire y posterior activacion a 500 °C, se presentan en la

Figura 4.6.
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Figura 4.6: Espectro Pt 4d obtenido por XPS para Pt(1,7%)/y-Al,O;: fresco (a) y regenerado
con aire a 350 °C (b).

La deconvolucion de la region espectral de Pt4ds, con substraccion del espectro
tipo Shirley, del catalizador fresco y regenerado, revelo la presencia de dos estados de
platino: el estado reducido (Pt°) con una energia de enlace (Eb) de 314,0 a 314,2 eV, y
el estado oxidado con una Eb de 316,9 a 317 eV. La Tabla 4.1 muestra las energias de
enlace y los porcentajes de los diferentes estados de las particulas de platino. Estos
resultados muestran que no existen cambios significativos en este sentido, luego de

tratamiento de regeneracion con aire.
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Tabla 4.1: Resultados de XPS. Resultados de 1la deconvolucion de las sefiales mostradas en la

Figura 4.6
Fresco Luego de .
regeneracion con aire
Energia de enlace 314,1 3142
Pt 4ds;; (eV) 317,0 317,0
Pt’ 54,7 55,2
%

PtOx 453 44,8

Las sefiales en la zona del Ols del catalizador fresco y el usado y regenerado en
aire no presentaron diferencias significativas. Sin embargo, la sefial obtenida en la zona
Cls para el catalizador usado y regenerado si present6 diferencia con la observada para
el catalizador fresco. El area bajo la sefial fue significativamente mayor de aquella
observada para el catalizador fresco, indicando mayor presencia de C sobre la superficie
del catalizador. Estos resultados coinciden con lo observado por TPO donde, luego del
proceso de regeneracion, el catalizador aun observa cierta cantidad de depositos

carbonosos.

Tratamiento con hidrogeno

Cabe recordar que luego del tratamiento del catalizador usado con aire, las
particulas de platino se encontrardn parcialmente oxidadas, por lo que es necesario
realizar una activacion en H, a 500 °C. Con el fin de simplificar el proceso de
regeneracion y evitar introducir aire al sistema, se estudid la regeneracion directa del

catalizador desactivado utilizando hidrégeno.

Se pudo observar que, después del tratamiento de H, a 500 ° C, no se recupero ni
la actividad ni la selectividad a tolueno (Figura 4.7). En los experimentos de Foster y
col. [11] la regeneracion en H, fue factible, pero se utiliz6 menor temperatura (450 °C)
y una presion parcial de hidrogeno de 0,5 bar y, probablemente, esto afecta a la cinética

de la regeneracion y las caracteristicas del coque remanente.
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La Figura 4.4 muestra el perfil de TPO obtenido después del tratamiento en H, a
500 °C. Aunque la mayor parte del coque es eliminado, la conversién no se recupera y
el fenol fue el principal producto segun lo indica la Figura 4.7. Esto indica que el
tratamiento a alta temperatura con hidrogeno lleva a la formacién de depositos
carbonosos mas toxicos, disminuyendo en consecuencia la actividad de la funcion acida
de tal manera que el catalizador pierde su capacidad para promover el paso de

deshidratacion, necesario para obtener tolueno.
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Figura 4.7: Conversion de cresol y rendimiento de productos en funcién del tiempo a 300 °C,
P=1 bar, W/F=0,08 g...h.(Zereso1) " antes y luego del tratamiento con H,. Referencias:
Conversion de m-cresol (A), Rendimiento de livianos C1-C5 (X), benceno ( V),
metilciclohexano (e), tolueno (m), fenol (P ).

Para dilucidar si esto es lo que sucede durante el tratamiento con H,, se
realizaron experimentos adicionales. Después de 136 min de reaccién, el catalizador
usado se tratd primero con H, durante 1 h a 500 °C y a continuacion, con aire a 350 °C.
Si existe sinterizacion, a pesar del tratamiento con aire, ni la actividad ni la selectividad
a tolueno deberian recuperarse. Sin embargo, si bien el catalizador no recuperd la
conversion, la selectividad de tolueno si fue recuperada (Figura 4.8A). Probablemente,
durante el tratamiento con hidrogeno, el coque se transforma en especies mas toxicas,

que el aire a 350 °C no es capaz de quemar (el perfil se muestra en la Figura 4.4). Se
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puede observar que una pequefia cantidad de carbon queda en el catalizador,

principalmente sobre los sitios acidos.
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Figura 4.8: Conversion de cresol y rendimiento de productos en funcién del tiempo a 300 °C ,
P=1 bar, W/F=0,08 g ...h.(Zcresol) 1 (A) Tratamiento con H, a 500 °C 1 hy aire a 350 °C 1 h; (B)
Tratamiento con H, a 500 °C 1 h, y aire a 500 °C 1 h (Referencias: Conversion de m-cresol (A),

Rendimiento de livianos C1-C5 (X), benceno ( V'), metilciclohexano (e), tolueno (m), fenol

(»).

Por otro lado, se llevd a cabo un experimento similar, pero tratando el
catalizador usado 1 h en H; y 30 min en aire a 500 °C. En este caso, tanto la selectividad
como la conversion fueron completamente recuperadas (Figura 4.8B). Por otro lado, el
perfil de TPO realizado a este catalizador es plano, lo que indico6 que se removio

completamente el depdsito carbonoso (no mostrado).
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Esto demuestra que la razon principal de desactivacion es la formacion de coque
y que es posible recuperar la actividad catalitica y la selectividad quemando los

depositos carbonosos en aire en condiciones relativamente suaves, por ejemplo 350 °C.

4.4 CONCLUSIONES

Tanto la funcién metalica como la &cida, son necesarias para la desoxigenacion
de m-cresol con Pt/y-Al,O; a presion atmosférica. Los depdsitos carbonosos se

producen a partir de diferentes compuestos y se deposita sobre ambos tipos de sitios.

La relacion metal/acido necesaria para la reaccion deseada es alta, con lo cual no
hace falta regenerar por completo los sitios acidos. En cambio, la regeneracion de la
funcién metalica es la clave con el fin de recuperar la actividad catalitica y una alta
selectividad a tolueno. Esto, es posible a través de un tratamiento relativamente suave
en aire a una temperatura proxima a la temperatura de reaccion, lo cual no produce

sinterizacion de las particulas de metal.

La regeneracion con hidrogeno a 500 °C no resulto posible. Se ha propuesto que
esto se debe a que, en estas condiciones, el coque se transforma en especies muy
toxicas. Esto disminuye la actividad de la funcion é4cida, reduciendo la capacidad para
promover el paso de deshidratacion involucrado en la reaccién de desoxigenacion de m-

cresol.
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CAPITULO V

5.1 INTRODUCCION

En los Capitulos III y IV se estudiaron catalizadores de platino soportados en
gamma-alimina. En este capitulo se muestran los resultados del estudio de las reaccio-
nes de desoxigenacion de m-cresol a presion atmosférica, obtenidos con catalizadores

de paladio soportado sobre este mismo soporte (y-Al,O3).

Los resultados reportados en relacion a la hidrodesoxigenacion de compuestos
tanto en fase vapor como en fase liquida, obtenidos utilizando catalizadores metalicos,
indican que en estos casos se encuentra favorecida la ruta de hidrogenacion seguida de
deshidratacion, por sobre la ruta de hidrogendlisis directa. La hidrogenacion de fenol
sobre catalizadores de paladio y platino soportados en alimina fue estudiada por Taluk-
dar y col. [1] en un reactor de flujo continuo en fase gaseosa a 10 bar y 200-275 °C. La
selectividad a los productos hidrogenados ciclohexanona y ciclohexanol fue del 99 %,
con conversiones de 40 a 97 %. Los catalizadores de platino favorecieron la produccion
de ciclohexanol, mientras que los de paladio favorecieron la produccion de ciclohexa-
nona. Este trabajo mostrd cuan diferentes se pueden comportar dos metales similares, y
que existe un gran efecto del soporte sobre el comportamiento de los mismos. Los cata-
lizadores de platino mostraron una actividad dos veces mayor que los de paladio. Te-
niendo en cuenta el porcentaje de caracter d de los enlace metalicos (Pd: 46 % y Pt: 44
%) el paladio, tanto en su forma cristalina como formando un compuesto, deberia mos-
trar mejor actividad catalitica [2]. Sin embargo, esta actividad depende de una serie de
factores como temperatura y presion, y velocidades de adsorcion y desorcion de reacti-
vos y productos en la superficie del catalizador. En reacciones de hidrogenacion, la ac-
tividad del paladio puede estar limitada por su habilidad de disolver atomos de hidroge-
no [3]. El platino por otro lado, disocia las moléculas de hidrogeno muy facilmente y
posee mayor concentracion de las mismas en su superficie. La sinterizacion puede ser
otro factor que haga que el comportamiento de estos metales sea diferente. Es sabido
que las particulas dispersas de paladio son més sensibles a la temperatura de reduccion

en hidrogeno que las de platino [2]. La sinterizacion reduce en mayor medida el area
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superficial del paladio y, como consecuencia, su actividad catalitica serd diferente a la
del platino. Otro factor de importancia es la interaccion metal-soporte (SMSI). Es mas,
el orden de transferencia de carga entre los metales del grupo VIII es Pt > Pd > Rh >
Ru, siendo esta magnitud la que determina el grado de activacion de la molécula en la

superficie [1].

En relacion a la diferencia de capacidad hidrogenante entre paladio y platino,
Churin y col. [4] estudiaron la hidrogenacion de tolueno en fase liquida a 110 °C en
flujo continuo, con catalizadores bifuncionales de estos metales sobre alimina y zeoli-
tas. Explicaron que para un dado par metal-soporte, existe una correlacion directa entre
la actividad hidrogenante y el nimero de a&tomos metalicos accesibles. Por otro lado, a
igual tamafio de particula y mismo soporte, el catalizador de platino resulto ser entre 20
y 60 veces mds activo que el paladio. Ademas, plantearon que existe un efecto impor-

tante de la interaccion del metal con el soporte acido sobre la actividad hidrogenante.

Algo similar describieron Mortesen y col. [5] al estudiar la hidrodesoxigenacion
de fenol como compuesto modelo de bio-oil. Trabajaron a 100 bar de H, y 275 °C en un
reactor discontinuo, por lo tanto el producto final fue totalmente hidrogenado. La hidro-
desoxigenacion de fenol sobre metales nobles reducidos puede ser descripta efectiva-
mente a través de un modelo cinético que involucra una reaccion de dos pasos, la hidro-
genacion a ciclohexanol y luego su desoxigenacion a ciclohexano. Las constantes de la
etapa de hidrogenacion resultaron de igual orden para el Ru y Pd, pero de un orden de
magnitud mayor para el Platino. Estudios en fase acuosa de desoxigenacion de fenol
usando catalizadores de paladio sobre carbon en reactor batch, mostraron que se favore-
cen las reacciones de hidrogenacion hacia ciclohexanol entre 67 y 150 °C. En este caso
también se comprob6 que la molécula de fenol no sufre hidrogendlisis directa a benceno
a 50 bar de presion de Ha, y que el producto de hidrogenacion, ciclohexanol, experimen-
té remocion de su oxigeno por deshidratacion en presencia de un catalizar dcido como
H;PO4 a temperaturas superiores a los 200 °C [6]. Gutiérrez y col. [7] estudiaron la

hidrogenacion de guaiacol sobre catalizadores soportados de metales nobles en un reac-
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tor tipo Parr a 80 bar entre 100 y 300 °C, y los compararon con resultados obtenidos con
catalizadores de HDS como CoMo/Al,O3. Obtuvieron resultados similares con Paladio
y Platino, pero peores resultados al comparar catalizadores bimetalicos combinando
estos dos metales con lo obtenido con los catalizadores monometalicos. Por otro lado,
Liu y col. [8] utilizaron catalizadores con los mismos metales en la hidrodesoxigenacion
de benzofurano a 280 °C y 30 bar. Establecieron que la ruta de hidrogenacion en la
HDO de benzofurano era la tnica que podria llevar a formaciones de hidrocarburos. La
ruta de hidrogenacion requiere la saturacion del anillo aromatico antes de la eliminacion
de cualquier heterodtomo. En este caso se observd mejor comportamiento del cataliza-
dor bimetalico Pt-Pd que de los catalizadores monometalicos, debido a la formaciéon de
nuevos sitios con mayor actividad desoxigenante. Esto depende de la relacion Pd/Pt,
obteniéndose un méximo para un valor igual a 4. Los productos desoxigenados obteni-
dos fueron etilciclohexano y metilciclohexano. Al estudiar catalizadores de platino y
paladio sobre carbon activado en iguales condiciones, se encontrd que el paladio posee

mayor actividad hidrogenante y desoxigenante que el platino [9].

Por lo tanto, se puede ver que existe una relacion compleja entre la actividad de
un metal para hidrodesoxigenar diferentes compuestos, y los promotores y soportes

usados.

En este capitulo se comparan los resultados obtenidos con un catalizador de pa-
ladio soportado sobre gamma aliimina, con los logrados en los Capitulo III y IV con
Pt/y-AlL,Os, en la reaccion de desoxigenacion del m-cresol, a presion atmosférica en un

reactor de lecho fijo, en fase gas en presencia de H,.
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5.2 EXPERIMENTAL

5.2.1 Preparacion del catalizador
El catalizador Pd/y-Al,O; fue preparado por impregnacion hiimeda. El precursor
usado fue PdCl, (4lfa Aesar) disuelto en solucion acuosa de HCl al 0,01 %. La concen-

tracion de paladio en la solucion fue de 10,0 g.I™".

El soporte gamma-aliimina se coloco en la solucioén de precursor. La cantidad de
solucion fue calculada de manera de lograr 1,7 %p/p de paladio. Se agit6 hasta completa
evaporacion del liquido en agitador magnético en plato calefaccionado. Luego, se llevo
a estufa a 120 °C durante 12 h. El catalizador fue sometido a un proceso de molienda
manual en mortero y posterior calcinacion en flujo de aire a 350 °C durante 2 h. Final-
mente, se dejo enfriar a temperatura ambiente y se sometié nuevamente a una molienda

manual.

5.2.2 Caracterizacion

El catalizador Pd(1,7)/y-Al,Os fresco y usado en los diferentes test cataliticos fue
estudiado por las técnicas descriptas en detalle en el Capitulo II.

La superficie especifica fue obtenida por la técnica de fisisorcion de N, utilizan-
do el método BET y el volumen de poro se estim6 mediante el método t-plot.

La distribucion de tamaino de particula se determind por microscopia electronica
de transmision (TEM). Para determinar el tamafio medio se midieron alrededor de 100
particulas. Con ese valor, a través de la formula ya mostrada en el Capitulo II, se estimo
la dispersion metélica.

Ademas, la dispersion metalica se determind por quimisorcidon dinamica de pul-
sos de CO. Las mediciones se llevaron a cabo mediante pulsos de 250 ul de 1 % de
CO/He enviado a las muestras previamente reducidas. E1 CO se cuantificd con un detec-
tor FID, después de pasar por un sistema de mecanizacion. Este método fue explicado

detalladamente en el Capitulo II.
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La estructura cristalina del soporte antes y después de la impregnacion con pala-
dio se caracterizo por difraccion de rayos X (XRD). Los difractogramas se obtuvieron
utilizando una fuente de radiacion CuK a una velocidad de barrido de 4 grados por mi-
nuto, a partir de 20 = 5°a 100°.

La reducibilidad se estudié mediante la técnica de reduccion a temperatura pro-
gramada (TPR) en un sistema con un detector de conductividad térmica (TCD). La ex-
periencia se llevo a cabo con una velocidad de calentamiento de 10 °C.min" ' de 20 a
900 °C en 5 % Ha/Ar (30 ml min™ ).

El estado de oxidacion de las particulas de paladio sobre alimina se determind
por espectroscopia de fotoemision de rayos X (XPS). Los andlisis se realizaron en un
sistema multi-técnica equipado con un fuente AlKa (1486,6 eV) a 30 kV. La muestra
fue reducida 1 h a 300 °C previo al ensayo pero ademas se tratd “in situ” en Hy/Ar du-
rante 10 min dentro del equipo. Luego, fue evacuada a temperatura ambiente. Las inten-
sidades se estimaron mediante el calculo de la integral de cada pico después de restar un
“background” tipo Shirley y ajuste de la curva experimental con una combinacion de

curvas Gaussianas y Lorentzianas.

El analisis de desorcion a temperatura programada (TPD) de piridina se realizo
con unos 10 mg de muestra pesados en forma exacta. Los catalizadores se pretrataron in
situ con flujo de 40 ml.min" de H, a la temperatura necesaria para la reduccién del me-
tal. La adsorcion de la piridina se hizo a temperatura ambiente, inyectando la misma
liquida en exceso inundando el lecho. Luego de 20 min de contacto a 50 °C en estanco,
se hizo pasar N, (40 ml.min™") y se aument¢ la temperatura a 150 °C, eliminando la piri-
dina fisisorbida. El sistema de deteccion es el mismo que el descripto para la técnica de
quimisorcion de CO. Cuando la sefial de FID se estabiliza a 150 °C se inicia la expe-
riencia de TPD calentando hasta 750 °C a 12 °C.min™".

La cantidad de coque depositado sobre el catalizador luego de cada test cataliti-
co se determind mediante oxidacion a temperatura programada (TPO), usando una co-

rriente de 5 %v/v de O, en N, y una velocidad de calentamiento de 12 °C.min". Los
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productos de oxidacion se detectaron con un detector de ionizacion de llama (FID) des-

pués de la metanacion, explicada anteriormente.

5.2.3 Ensayos cataliticos

La actividad del catalizador en estudio se midi6 a presion atmosférica en un re-
actor de lecho fijo de flujo continuo, que consiste en un tubo de cuarzo de 6 mm de
didmetro interno. El lecho de catalizador fue colocado sobre lana de cuarzo y por enci-
ma del mismo, se cargaron perlas de cuarzo con el fin de mejorar la transferencia de
calor.

Antes de cada experimento el catalizador fue activado “in situ” en flujo de H,
(30 ml.min™") por calentamiento a 10 °C.min" a partir de temperatura ambiente hasta
300 °C y se mantuvo a esta temperatura durante 1 h. Luego, se llevo a la temperatura de
reaccion (200 - 450 °C).

La alimentacion fue m-cresol en fase gaseosa en una corriente de H,/N,. Para
ello el gas (No/H;) se burbujed en cresol liquido mantenido a una temperatura preselec-
cionada en el rango de 55-90 °C, de manera de saturar el gas con el reactivo. El caudal
de No/H, de fue 5-30 ml.min™. La masa de catalizador se vari6 entre 10-120 mg. La
presion parcial de cresol en la corriente gaseosa alimentado al reactor fue entre 1,5 y
11,7 Torr, y el tiempo de contacto (W/F) se fijo entre 0,07 y 45 gear.h.(Zeresol) - Al final
de cada ensayo, el lecho de catalizador se purgd con 30 ml.min™ de H, a la temperatura
de reaccion durante 30 min.

La corriente de salida del reactor se analiz6 en un GC conectado en linea y equi-
pado con una columna capilar ZB-5 (15 m) y un detector FID.

Para verificar la ausencia de limitaciones de transferencia de masa interna se
usaron 2 tamanos diferentes de particula de catalizador a iguales condiciones de re-
acion: W/F= 0,4 gcat.h.(gCr)'l, relacion molar Hy/cresol=197 y 300 °C.

Con el fin de evaluar las actividades cataliticas a diferentes tiempos de contacto,

el W/F se vario entre 45 y 0,1 gcat.h.(gcmsol)'l cambiando la masa de catalizador cargada
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en el reactor, manteniendo el caudal de hidrégeno y la temperatura del saturador cons-
tante.

Se analiz6 también el nivel de conversion y los rendimientos a cada producto a
diferentes temperaturas con el catalizador Pd(1,7)/y-Al,Os3. Los experimentos se lleva-
ron a cabo con la misma muestra de catalizador, aumentando la temperatura desde 200 a
450 °C, en saltos de 50 °C, con un W/F=38 gcm.h.(gcmsol)'1 y una relacion molar
Hy/cresol=510. En cada temperatura, se permiti6 la estabilizacion del sistema y se tomo
muestra. Luego el reactor se enfrio progresivamente, utilizando el mismo procedimiento
que en el camino ascendente de temperatura para determinar la actividad catalitica. Se
adopto este método secuencial para comprobar la estabilidad del catalizador por compa-
racion de las actividades obtenidas en el camino ascendente y descendente de tempera-
tura.

Con el objetivo de dilucidar la ruta de reaccion se llevaron a cabo experimentos
con fenol o tolueno como reactivo. Se realizé un ensayo a 300 °C donde se aliment6 al
sistema una solucion de fenol en cresol (1:1) y cresol puro. En este caso, la alimentacion
se realizd con una bomba de jeringa, logrando un W/F= 0,9 gcat.h.(greactivos)'], relacion
molar Hy/reactivos=50. Con la misma configuracion y condiciones se aliment6 tolueno
puro.

Finalmente, para realizar el estudio de regeneracion del catalizador
Pd(1,7)/y-Al,O3, se aplicaron dos tratamientos distintos. Los experimentos para este
analisis fueron realizados en condiciones tales que el W/F fue de 0,07 gcat-h-(gcresol)_l y
la relacion molar Hy/cresol igual a 510. Estos valores se eligieron con el fin de tener una
desactivacion significativa. Inicialmente se realizd un experimento donde, luego de 170
min de reaccion, se purgd 30 min en H, a 300 °C y se realizo un tratamiento 1 h a 500
°C en H,. La reaccion se repitié en las mismas condiciones iniciales. En una segunda
etapa, se probo otra alternativa de regeneracion. Se trato el catalizador desactivado con

aire a 350 °C y se repitio la reaccion en iguales condiciones.
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5.3 RESULTADOS Y DISCUSION

En este capitulo se incluiran los resultados ya discutidos en capitulos anteriores
obtenidos con el catalizador de Pt/y-Al,Os, a fin de facilitar la comparacion entre éste y

el Pd/y-Al,O3, ambos conteniendo 1,7 %p/p de metal.

5.3.1 Caracterizacion

5.3.1.1 Superficie especifica y volumen de poro

La Tabla 5.1 muestra los resultados de superficie obtenidos por el método BET,
y volumen y didmetro de poros obtenidos mediante experiencias de fisisorcion de N,
sobre el catalizador de paladio.

Tabla 5.1: Area superficial especifica y diametro de poros de Pd(1,7)/y-Al,Os. Los valores para
Pt(1,7)/vy-Al,O; se muestran a modo comparativo.

] Sg BET Vg Dp
Catalizador 2 1 1

(m~g™) (mlg™) A)

Pd(1,7)/y-AL,O; 203 0,488 102,8

Pt(1,7)/y-Al,O3 214 0,489 110,7

El 4rea superficial de la y-Al,Os utilizada como soporte fue de 220 m*.g”. El
procedimiento de impregnacion con paladio tuvo poco efecto en el area BET, el volu-
men de poro y el diametro de poro. Estos valores fueron muy similares a los obtenidos
con platino, por lo que no es de esperar que estas propiedades generen diferencias de

actividades entre los dos catalizadores.

5.3.1.2 Microscopia electronica de transmision (TEM)

La Tabla 5.2 contiene los valores de tamano de particula metalica obtenidos por

TEM de los catalizadores frescos reducidos.
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Tabla 5.2: Tamafio de particula promedio obtenido por TEM y dispersion metalica obtenida por
quimisorcion de CO.

Tamaiio particu-  Dispersion te6- Quimisorcion

Catalizador la metalica rica TEM de CO
(nm) (%) (“o)
Pd(1,7)/vy-Al,04 3.2 27,7 16,7
Pt(1,7)/y-AL,O; 1,5 54,7 21,7

La Figura 5.1 muestra el histograma donde se presentan las frecuencias en que

aparecen determinados valores de tamafios de particula, para ambos catalizadores.
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Figura 5.1: Histogramas obtenidos por TEM de las frecuencias en que aparecen los tamaiios de
particula en los catalizadores Pd(1,7)/y-Al,O5 y Pt(1,7) y-Al,Os.

Se puede observar que el catalizador de paladio tiene particulas mayores y un
amplio rango de tamafios comparado con el catalizador de platino. En este catalizador
se formaron particulas mas pequeias lo que condujo a una mayor dispersion, en acuerdo

con los resultados de quimisorcion de CO.

La Figura 5.2 muestra una fotografia obtenida por microscopia electronica de

transmision de Pd/y-Al,Os, en la cual se observan claramente las particulas de paladio.
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Figura 5.2: Micrografia obtenida por TEM de Pd(1,7)/y-Al,Os.

5.3.1.3 Quimisorcion de CO

Las dispersiones metalicas calculadas a partir de mediciones de quimisorcion de
CO y a partir observaciones de tamafos de particula por TEM, se muestran en la Tabla
5.2. Estas mediciones fueron realizadas sobre el catalizador ya activado. La dispersion
metalica de paladio es baja a pesar de que la carga de metal no es alta, en comparacion
con el catalizador de platino.

Las particulas dispersas de paladio son mas sensibles a la temperatura de reduc-
cion en hidrégeno que las de platino [2]. Por lo tanto, es probable que durante la activa-
cion del catalizador, la sinterizacion reduzca en mayor medida el area superficial del
paladio y como consecuencia presenta mayor tamafo de particulas. En otras palabras, la
interaccion metal soporte de la particulas de platino es mayor a las de paladio y por lo

tanto se sinterizan con menor facilidad conduciendo a mayores dispersiones [1].
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5.3.1.4 Difraccion de rayos X (XRD)

La Figura 5.3 muestra los difractogramas de rayos X correspondientes a la ala-
mina pura, y para Pd(1,7)/y-Al,Os.

Se muestran las sefiales caracteristicas JCPDS-ICDD de Pd (JCPDS ICDD 5-
681) y las sefiales tipicas de la y-Al,O3 (JCPDS ICDD-10-425). Se puede observar que
las sefiales obtenidas con el catalizador son iguales a las obtenidas con el soporte. No se
observaron sefiales correspondientes a cristales de paladio, lo que indica que las particu-
las de metal son pequenas. En el equipo utilizado para obtener estos resultados, el tama-
flo minimo de metal que muestra sefiales en el espectro de difraccion de rayos X es de

aproximadamente 50 A.

20000 Tt T 1 T T T T 1T 1100
18000
- 80
> 16000 o
= I =
u=} " -60
S 14000 5
E " [ 3
) P ™ it O
= 12000 S VTIN5
= S
10000
0000 0
8000 | | 0y
" T T+ T T | s —— - 7 0
10 20 30 40 50 60 70 80 90 100

20

Figura 5.3: Resultados analisis por XRD del catalizador de Pd(1,7)/y-Al,O; fresco (magenta) y
v-Al,O3 (negro). Sefiales caracteristicas JCPDS-ICDD de Pd (linea de trazos) y y-Al,Os (linea
continua).

5.3.1.5 Reduccion a temperatura programada (TPR)
En este caso, por las propiedades del paladio, la Reduccion a Temperatura Pro-
gramada (TPR) se realiz6 partiendo de -50 °C. Este analisis indic6 un pico de reduccion

de paladio a 30 °C y un segundo pico a 139 °C, como se muestra en la Figura 5.4.



Zanuttini, Maria Soledad - 2014 -

Desoxigenacion de m-cresol con Pd/y-Al,O;. Comparaciéon con Pt/y-Al,Os.

En base a estos resultados, la reduccion del catalizador previa a la reaccion fue

hecha a 300 °C.
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Figura 5.4: TPR de Pd/y-Al,O; desde temperatura subambiente.

5.3.1.6 Desorcion a temperatura programada (TPD)

La cantidad total de sitios acidos se determind por TPD de piridina. Los perfiles

obtenidos se muestran en la Figura 5.5.
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Figura 5.5: Perfil de TPD para gamma-alimina (linea de trazos), Pd(1,7)/y-Al,O5 y Pt(1,7)/y-
Al,Os.
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Integrando estos perfiles se pudo cuantificar la cantidad total de sitios acidos. El
valor de acidez del catalizador de paladio fue de 0,25 mmoles Py g, el de platino 0,06
mmoles Py gy el de la gamma-alimina fue 0,09 mmoles Py g'. La impregnacién de
alimina con metal cambio6 el perfil de TPD de piridina considerablemente. La forma del
perfil permite identificar 3 picos que corresponden a sitios débiles, intermedios y fuer-
tes, respectivamente.

Se debe tener en cuenta que la impregnacion del paladio se realizé usando com-
puestos conteniendo cloruros. Es bien conocido que la presencia de cloruros en la ala-
mina promueve su acidez, siendo ésta la forma normal de promover acidez en los catali-

zadores de reformado de naftas [10].

5.3.1.7 Espectroscopia de Fotoemision de rayos X (XPS)

Se utilizo la técnica de espectroscopia de fotoemision de rayos X para determi-
nar el estado quimico de los componentes activos en los catalizadores sintetizados.

Tanto el platino como el paladio soportados en y-Al,O3 pueden existir en, al
menos, dos estados diferentes. Mediante XPS y espectroscopia Raman, Otto y col. [11,
12] mostraron que efectivamente el paladio existe en dos estados diferentes en la super-
ficie de y-AlyO;. Se observd PdO a concentraciones superiores a 0,5 %p/p de paladio.
Para concentraciones por debajo de 0,5 %p/p la energia de enlace cambi6 a valores 1,6
eV mas altos debido a la formaciéon de un 6xido finamente disperso producto de la in-
teraccion entre paladio y alumina [11]. Resultados similares fueron obtenidos por Gigo-
la y col. [13] para muestras de Pd/y-Al,O3; con concentraciones bajas de paladio. Las
contribuciones relativas de estas fases dependen de la concentracion del precursor, con
un mayor grado de interaccién cuando se utilizan bajas concentraciones. Resultados
similares se obtuvieron para el sistema Pt/y-Al,O; [11]. A bajas concentraciones, existe
el metal en forma de racimo finamente disperso, con tamafios inferiores a 2 nm, mien-
tras que particulas mayores se forman en concentraciones mas altas [14].

En otros estudios se ha demostrado que el soporte, gamma-alimina, afecta el

cambio de temperatura de la transformacion de fase Pd-PdO [15, 16]. También se ha
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demostrado que el soporte tiene un efecto significativo en la transformacion de fase,
muy probablemente debido a los efectos de la interaccion entre el metal (o de 6xido de
metal) y el soporte [14].
Se ha logrado identificar al paladio soportado sobre Al,Os en tres formas (Pd°,

PdO, y PdO,) [17-22]. Las energias de enlace de la linea Pd3d en estos compuestos se
encuentran en rangos estrechos, con los siguientes valores:

— Eb(Pd3dsp) = 335,1 a335,4 eV para Pd°[17, 18].

— Eb(Pd3ds;) =336,8 a337,2 eV [17-19] 0 336,3 a 336,8 eV [20, 21] para PdO.

— Eb(Pd3ds;) =337,8 a 339,3 eV para PdO; [23, 24].

La deconvolucion de los espectros de los componentes individuales para el cata-
lizador Pd(1,7)/Al,05 reducido a 300 °C se muestran en la Figura 5.6. Los valores obte-
nidos de Eb(Pd3ds);) fueron 335,4 y 336,5 eV, que corresponden con los valores estan-

dar para el metal y el estado oxidado 2+ de paladio, respectivamente.
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Figura 5.6: Espectros de XPS para Pd(1,7)/y-Al,Os. Region espectral de la linea Pd3d con
substraccion del background tipo Shirley.
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La Tabla 5.3 muestra las energias de enlace para Pd3d y los porcentajes de los

diferentes estados del paladio.

Tabla 5.3: Resultados XPS Pd(1,7)/y-Al,O; activado a 300 °C.

Estados de  Energia de enlace (eV)

e 1 s %
oxidacion 3ds,

Pd° 3354 52,2

pd* 336,5 47,8

5.3.2 Actividad Catalitica

5.3.2.1 Verificacion de descomposicion térmica en ausencia de catalizador y activi-

dad catalitica del soporte.

La verificacion de descomposicion térmica en ausencia de catalizador y la acti-
vidad del soporte, y-Al,Os, fueron evaluados en el Capitulo III. No existe descomposi-
cion térmica a 500 °C y la conversion de m-cresol sobre y-Al,O; fue nula a 300 °C, aun-

que se observaron depositos carbonosos sobre el catalizador luego de las experiencias.

5.3.2.2 Verificacion de control quimico

La ausencia de limitaciones de transferencia de masa interna y externa se verifi-
c6 usando diferentes tamanos de particula de catalizador y velocidades de flujo de Ho,
respectivamente. En la Figura 5.7 se muestran los resultados obtenidos para dos tama-
nos de particula en iguales condiciones de reaccion. La Figura 5.7A contiene la conver-
sion y los rendimientos obtenidos cuando se utiliza el catalizador en polvo por malla
120-100, y en la Figura 5.7B lo obtenido usando el catalizador pelletizado pasado por
malla 80-40. Puede verse que los productos son los mismos y sus rendimientos simila-

res, dentro del error experimental obtenido estadisticamente. No se espera que haya li-
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mitaciones de transferencia de calor ya que los calores de reaccion son relativamente

pequenos, como se observo en la Tabla 3.3 del Capitulo I1I.
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Figura 5.7: Resultados de conversion y rendimiento a productos en funcion del tiempo en reac-
cion obtenido con el catalizador Pd(1,7)/y-AL,O; en polvo (A) y pelletizado (B). W/F=0,4
Zear-h.(2r) ", Ha/cresol=197, 300 °C. Referencias: Conversion de m-cresol (A), Rendimiento de
livianos C1-C5 (X), benceno ( V'), metilciclohexano (e), tolueno (m), fenol (»).

5.3.2.3 Efecto de la temperatura sobre la selectividad

De la misma manera que se realiz6 con el catalizador Pt(1,7)/y-Al,Os, se anali-
zaron los niveles de conversion y rendimiento de productos a diferentes temperaturas
utilizando Pd(1,7)/y-ALLOs. En la Figura 5.8A, se muestran los resultados obtenidos al
aumentar la temperatura de reaccidon y en la B los resultados al disminuir la misma. Los
rendimientos obtenidos a cada temperatura en el sentido ascendente no fueron exacta-
mente los mismos que los obtenidos al recorrer el camino descendente de temperatura.
Esto indica que en el curso de esta experiencia el catalizador se desactivo. Sin embargo,
las tendencias en la selectividad hacia los distintos productos en el camino ascendente y
el descendente, fueron similares.

Claramente pueden distinguirse los mismos tres rangos de temperatura encon-
trados en el Capitulo III para el platino. En el intervalo de temperatura inferior (por de-

bajo de 250 °C) se favorecen las reacciones de hidrogenacion por lo que el producto
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principal es metilciclohexano. En el rango de temperatura intermedia (250-350 °C) se
favorece la desoxigenacion de cresol, siendo tolueno el producto principal. En el rango
de temperatura mas alto (por encima de 350 °C) se observan hidrocarburos livianos y
benceno como principales productos de reaccion. A 350 °C existe un maximo en la pro-
duccién a benceno. Es importante destacar que la desactivacion observada principal-
mente en el camino descendente lleva a un aumento en la selectividad hacia tolueno, y

una disminucion hacia hidrocarburos ligeros y benceno (comparar las Figuras 5.8 A 'y

B).
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Figura 5.8: Pd(1,7)/y-Al,O3. Conversion y rendimiento en funcion de la temperatura W/F=38
gearh.(ger) ", Ho/cresol=510. Referencias: Conversion de m-cresol (A), Rendimiento de livianos
C1-C5 (X), benceno ( V), metilciclohexano (e), tolueno (m), fenol (P).

Si los productos livianos fueran solo metano proveniente de la desmetilacion del
tolueno que da benceno, o del cresol para dar fenol y posteriormente benceno, el rendi-
miento de este Gltimo y de los livianos deberia ser el mismo. Sin embargo, como los
productos livianos observados ademds se forman por el hidrocraqueo de productos de
condensacion de cresol, esto conduce a un rendimiento de livianos superior al rendi-
miento de benceno, como se observa en los datos de actividad obtenidos, a medida que

se aumenta de la temperatura. Se puede concluir que la eliminacion de oxigeno del cre-
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sol puede realizarse con éxito en diferentes niveles de temperatura, de acuerdo con los

productos deseados.

5.3.2.4 Efecto del tiempo de contacto

La Figura 5.9 muestra los resultados de conversion y rendimientos de productos
en funcion del tiempo de reaccion, para distintos valores de tiempo de contacto (W/F)

para Pd(1,7)/y-Al,0s.

Los principales productos de reaccién observados son tolueno, benceno y com-
puestos livianos. El tolueno aparece como producto de la reaccion de hidrogendlisis que
involucra la ruptura C-O del cresol, que se da en varios pasos [25, 26]. La molécula de
benceno se forma por hidrogendlisis del grupo metilo del tolueno y por deshidroxilacion
de la molécula de fenol, como se demostrara mas adelante. Como reaccién lateral a esta
ultima se da la hidrogenacion del tolueno a metilciclohexano. El fenol aparece como
producto de la hidrogenodlisis del grupo metilo del cresol, s6lo para bajos valores de

tiempo de contacto (W/F).

En el Capitulo III, se vio que los sitios acidos del soporte se desactivan con ma-
yor velocidad que los sitios del metal. A bajos valores de W/F, por ejemplo, por tener
una baja cantidad de catalizador o bien por trabajar con un alto caudal de cresol, los
sitios acidos se desactivan rapidamente debido a que el mecanismo de coqueo es de tipo
paralelo. Al desactivarse los sitios acidos, la reaccion de hidrocraqueo se ve desfavore-
cida, y por tanto la reaccion de hidrogenolisis del cresol en el metal produciendo fenol

cobra importancia relativa.
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Figura 5.9: Resultados de conversion y rendimientos de productos en funcién del
tiempo de reaccion para distintos valores de tiempo de contacto (W/F), Pd(1,7)/y-Al,O;
Ha/cresol=510, 300 °C Los simbolos representan la conversion de cresol (A), rendimiento de
tolueno (M), livianos (x), benceno (7), fenol (») , metilciclohexano (). Las lineas representan
la tendencia de los puntos obtenidas mediante suavizado de los mismos.
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5.3.2.5 Balance de carbono

Al igual que en el Capitulo III, se realizé un balance de C, segun se estableci6 en
el Capitulo II, teniendo en cuenta que los hidrocarburos livianos se agrupan consideran-
do que son, segln los andlisis realizados, mayoritariamente metano. En una reaccion de
390 min a 300 °C, W/F=37,7 gca.h. (gcresol)'l, Hy/cresol = 510 y donde el porcentaje de
livianos es del 34,8 %, la recuperacion de C es del 70 %. En este caso la cantidad de
livianos que se forma es muy alta, y esto introduce una incertidumbre significativa en el
balance. Para una reaccion en iguales condiciones, pero con W/F=0,37 g.,.h. (gcrml)'1 y
donde la cantidad de livianos es muy baja, el porcentaje de recuperacion es muy cercano

al 100 %.

5.3.2.6 Rutas de desoxigenacion de cresol sobre Pd/y-Al,0;

Con el fin de dilucidar el camino de reaccion para la formacion de benceno se uti-
liz6 como reactivo una mezcla 1:1 en peso de fenol/m-cresol. Si el benceno proviene de
tolueno y de fenol, la relacion de benceno/tolueno debera ser mayor cuando se alimenta

la mezcla de fenol mas cresol, ya que la inica fuente de tolueno es m-cresol.
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Figura 5.10: Pd(1,7)/y-AlO;. Conversion (A) y relacion benceno-tolueno (B) en funcion del
tiempo de reaccion a 300 °C cuando se alimenta m-cresol (A) y cuando se alimenta cresol-fenol

(1:1) (®).
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El tiempo de contacto (W/F) para este experimento fue 0,1 gear.h.(Zreactivo) - LOS
niveles de conversion y la relacion de benceno/tolueno correspondientes a las dos expe-
riencias, es decir, cresol y la solucion de fenol-cresol, obtenidos con Pd(1,7)/y-AL,Os, se
muestran en las Figura 5.10A y B. La conversién como una funcioén del tiempo siguio el
mismo comportamiento para ambas alimentaciones. Sin embargo, la relacion de bence-
no/tolueno fue mucho mayor cuando se aliment6 la mezcla de cresol y fenol, lo que
confirma que el benceno se formo rapidamente por deshidroxilacién de fenol y que esta
reaccion se encuentra muy favorecida en las condiciones de reaccion. Estos resultados
muestras que en las condiciones de reaccion, la produccion de fenol a partir de cresol es
lenta. Estos resultados son similares a los obtenidos con Pt(1,7)/y-Al,O; mostrados en el
Capitulo II1.

En otro experimento se alimentd tolueno al reactor con el fin de investigar el
otro posible camino de reaccion para la formacion de benceno. La reaccion se realizo a
300 °C y un tiempo de contacto W/F=1,0 gcat.h.(greactivo)'l. La Figura 5.11 muestra los

resultados de conversion de tolueno y los rendimientos.
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Figura 5.11: Conversion de tolueno y rendimiento a productos vs tiempo de reaccion.

Pd(1,7)/y-Al,03, a 300 °C, relacion molar Hy/tolueno=50, W/F=0,1 gcat.h.(greactivos)'l .

Referencias: Conversion de tolueno (o), Rendimiento de livianos C1-C5 (), benceno
(7), metilciclohexano (e).
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Como productos de reaccion, se obtuvieron benceno, compuestos livianos y
metilciclohexano. Este resultado indica que el catalizador Pd(1,7)/y-Al,O3 fue mas se-
lectivo para el hidrocraqueo hacia benceno que para la hidrogenacion de anillo, a dife-
rencia de lo que ocurre con el catalizador de platino, donde estd mas favorecida la for-
macion de metilciclohexano.

La Figura 5.12 muestra la evolucion de los productos de la reaccion de desoxi-
genacion de cresol a los 20 min de reaccion (1° muestra) con platino (A) y paladio (B)
sobre y-Al,Oj3 en funcién del tiempo de contacto (W/F).

En ambos casos se observa que para bajos valores de conversion solo aparece to-
lueno como producto desoxigenado, el cual presenta un maximo al aumentar el tiempo
de contacto, indicando que se trata de un producto primario. La diferencia entre estos
catalizadores se presenta a altos tiempos de contacto. En el caso de Pt(1,7)/y-AlLO;3 al
aumentar el valor W/F, el rendimiento de tolueno disminuye a expensas del aumento del
rendimiento a hidrocarburos livianos y metilciclohexano, es decir se favorecen global-
mente las reacciones de craqueo e hidrogenacion.

En el caso del Pd(1,7)/y-Al,Os se observa que cuanto mayor es el tiempo de con-
tacto, menor es el rendimiento a tolueno y mayor son los rendimientos a compuestos
livianos y benceno. Es decir, estan favorecidas principalmente las reacciones de craqueo
y de hidrogendlisis. Chupin y col. [4] han estudiado la influencia del metal y del tamafio
de particula en la hidrogenacion de tolueno utilizando alimina como soporte. Estos au-
tores han establecido que para un dado metal y soporte, existe una correlacion lineal
entre la actividad de hidrogenacion y el numero de dtomos metalicos expuestos y que
ademas el platino es mucho mas activo que el paladio para este tipo de reacciones. Pa-
welec y col. [27] obtuvieron iguales conclusiones para la hidrogenacion de tolueno y

naftaleno.
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Figura 5.12: Resultados de conversion y rendimientos de productos en funcién del tiempo de
contacto (W/F) a los 20 min de reaccion, 300 °C, H,/cresol=510. (A) Pt(1,7)/y-Al,O;, (B)
Pd(1,7)/y-Al,O5. Referencia: Conversion de cresol (A), rendimiento de tolueno (™), metano
(%), benceno (), fenol (»), metilciclohexano (®). Las lineas representan la tendencia de los
puntos obtenidas mediante suavizado de los mismos.

Un resultado muy interesante que se observa en la Figura 5.12 es que el rango de
valores de W/F en el cual se puede obtener un alto rendimiento a tolueno, con alta selec-
tividad, es mayor para el paladio que para el platino. Notar que para el paladio hasta un

W/F de hasta 3 h, se obtiene un rendimiento a tolueno de aproximadamente 90 %, mien-
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tras que en el platino se debe trabajar a valores de W/F menores a 1 h para obtener alto

rendimiento a tolueno.

5.3.2.7 Depdsitos carbonosos

Como se observo en la Figura 5.9, para los valores de W/F entre 45 y 3,8 h se
obtuvo un 100 % de conversion. Sin embargo, los rendimientos de diferentes productos
cambian con el tiempo de reaccidn, indicando la continua desactivacion del catalizador.

En todos los casos se observa que, al aumentar el tiempo en reaccion, los rendi-
mientos a benceno y compuestos livianos disminuyen, y consecuentemente el rendi-
miento a tolueno aumenta. En principio, esto podria estar indicando la mas répida des-
activacion de la funcion responsable del hidrocraqueo del grupo metilo del tolueno. La
desactivacion catalitica se debe, al menos en gran parte, a la deposicion de compuestos
carbonosos en la superficie catalitica. La Tabla 5.4 muestra los porcentajes de deposito
carbonoso formados en los catalizadores usados en reaccidon obtenidos por oxidacion a
temperatura programada. Se observa que el porcentaje de C es mayor cuanto menor es
el valor de W/F. Esto sugiere que el cresol es el principal responsable de la formacion
de depositos carbonosos y consecuentemente de la desactivacion del catalizador. Por lo
tanto, al igual que lo observado en el caso del platino soportado en alimina, la forma-

cion de coque sigue un mecanismo paralelo.

Tabla 5.4: Porcentajes de deposito carbonoso formados luego de los ensayos de actividad para
el catalizador Pd(1,7)/y-AL,O;. Relacion Hy/cresol=510. Temperatura=300 °C, 390 min.

W/F (h) %C
0,4 5,00
3,7 0,99
11 0,77
37 0,68
45 0,41
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Figura 5.12: Perfiles de TPO Pd(1,7)/y-Al,O; correspondientes a la Tabla 5.3, P=1 bar, 300 °C
luego de 390 min de reaccion. Relacion H2-cresol=510, para distintos W/F gea.h.(Zeresol)

De igual manera que lo observado con platino, los perfiles de TPO presentan 2
picos bien definidos, uno a baja temperatura que corresponde al carbon que quema so-
bre y en los alrededores de las particulas metélicas, y otro a mayor temperatura, mas

ancho, relacionado con el carbon depositado sobre el soporte (Figura 5.12).

Sin embargo, los valores de coque obtenidos con paladio son mayores a los ob-
tenidos con platino, en iguales condiciones. La mayor cantidad de metilciclohexano
obtenida con el catalizador de platino (Figura 5.12), muestra que en éste catalizador el
metal presenta una muy buena actividad para hidrogenacion, y que ademads la ruta de m-
cresol-tolueno-metilciclohexano, esta favorecida respecto a la de formaciéon de com-
puestos condensados. En el caso del catalizador de paladio, y debido a su mayor acidez,
se favorece la formacion de compuestos oligomerizados en los sitios acidos y por esta

razon es menos estable.
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5.3.2.8 Regeneracion

Para realizar el estudio de regeneracion del catalizador Pd(1,7)/y-Al,Os, se apli-
caron dos tratamientos distintos, utilizando un W/F de 0,07 gcat.h.(gcmsol)'1 y relacion
molar Hy/m-cresol igual a 510. Estos valores se eligieron con el fin de tener una desac-
tivacion significativa. Inicialmente se realizd un experimento donde, luego de 170 min
de reaccion, se purgd 30 min en H; a 300 °C y luego se realiz6 un tratamiento de 1 h a
500 °C en H». Luego, la reaccion se repitié en las mismas condiciones iniciales durante
170 min. Posteriormente, se realiz6 un tratamiento con aire a 350 °C. Luego de este pro-
cedimiento el paladio se encuentra oxidado de manera de que se requiere la reduccion
del mismo en H,. Finalmente, se repite la reaccion en las condiciones iniciales. La Figu-
ra 5.13 muestra los resultados de dichas experiencias, la conversion y rendimientos de

los productos antes y después del tratamiento en H, a 500 °C y en aire a 350 °C.
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Figura 5.13: Conversion de cresol y rendimiento de productos en funcion del tiempo para
Pd(1,7)/y-Al,05 a 300 °C, P=1 bar, W/F=0,07 gc..h.(Zcresor) 1 (1°) Tratamiento con H, a 500 °C
1 h, (2°) Tratamiento con aire a 350 °C y activacion en H, a 300 °C 1 h. Referencias: Conversion

de m-cresol (A), Rendimiento de livianos C1-C5 (), benceno ( V'), metilciclohexano (e®), to-
lueno (m), fenol ().

Se pudo observar que, después del tratamiento de H, a 500 °C, no se recupero ni

la actividad ni la selectividad a tolueno (Figura 5.13) al igual que lo observado para

Pt/Al,Os.
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Como fue demostrado en el Capitulo IV, la razén principal de desactivacion es
la deposicion de coque. El tratamiento a alta temperatura con hidrégeno lleva a la for-
macion de depositos carbonosos mas toxicos, disminuyendo asi la capacidad para cata-
lizar el paso de deshidratacion, necesario para obtener tolueno que ocurre sobre la fun-
cion acida. En cambio, luego del tratamiento con aire (3er etapa de reaccion en la Figura
5.13), tanto la conversion como las selectividades a los productos se recuperd satisfacto-
riamente. Por lo tanto, es posible recuperar la actividad catalitica quemando los depdsi-
tos carbonosos en aire a 350 °C, en forma similar a lo observado con el catalizador de

Platino.

5.4 CONCLUSIONES

Se puede afirmar que la desoxigenacion de m-cresol a presion atmosférica se
puede llevar a cabo efectivamente con catalizadores de paladio sobre gamma alimina.
Los productos desoxigenados mas importantes son tolueno y benceno. El tolueno se
forma por hidrogendlisis de cresol y el benceno se forma por hidrogendlisis del grupo
metilo del tolueno y por deshidroxilacion de fenol. Para altos niveles de conversion, el
catalizador Pd/y-Al,Os es selectivo a benceno y tolueno a diferencia de Pt/y-Al,Os que
es selectivo hacia tolueno y metilciclohexano. Las particulas mas grandes de paladio asi
como su menor capacidad hidrogenante podrian ser la causa de la mayor selectividad
hacia un producto menos hidrogenado. Por otro lado, la mayor acidez del catalizador
dada por el precursor clorado utilizado, hace que la formacion de coque sea mayor que

para el de platino.
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CAPITULO VI

6.1 INTRODUCCION

En este capitulo, se estudia la desoxigenacion a presion atmosférica de m-cresol,

utilizando como catalizador platino soportado sobre SiO,.

En los Capitulo III y IV se estudio la desoxigenacion de m-cresol utilizando pla-
tino soportado sobre gamma alimina. Tolueno, benceno y metilciclohexano fueron los
principales productos de la reaccion. Se estudié el efecto de la temperatura de reaccion,
la relacion de Ha/cresol, la carga metalica, y la relacion funcidon metalica/funcion acida
sobre la selectividad y estabilidad del catalizador. Ademas, se mostrd que es posible

regenerarlo en aire en condiciones moderadas.

Previamente se ha mencionado que la ruptura del enlace C-O de compuestos fe-
noélicos oxigenados como m-cresol, puede ocurrir por dos caminos. Uno de ellos implica
la hidrogendlisis directa del enlace C-O entre el carbono aromatico y el grupo OH (des-
oxigenacion directa), y el otro camino requiere previamente la hidrogenacion parcial del
anillo aromatico, a través de la funcion metalica, para luego eliminar el grupo OH por
deshidratacion, por medio de la funcién acida, con posterior re-hidrogenacion sobre el
metal. Esta es una ruta bifuncional, como fue planteada para estos catalizadores en la

oxidacion de CO [1].

Se ha reportado que el paso de deshidratacion es catalizado por un sitio acido
[2]. Sin embargo, los soportes adcidos como la gamma-alumina utilizada en estos catali-
zadores son conocidos por ser muy activos para la formacion de coque [3-5] e inestables
en presencia de grandes cantidades de agua [6, 7]. Asi, el agua presente en el bio-oil
junto con el agua generada durante la reaccion de desoxigenacion podrian tener un efec-
to adverso sobre el tiempo de vida del catalizador [8, 9]. Por otro lado, compuestos pro-
ducidos a partir de la degradacién térmica de la lignina, tales como guaiacol (2-
metoxifenol) y guaiacoles alquilados, tienden a formar hidrocarburos pesados y coque,

que reducen la actividad del catalizador [5, 10].
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Centeno y col. [11] informaron que el rendimiento de los catalizadores conven-
cionales se puede mejorar mediante el uso de un soporte menos acido, tal como carbon
activado o silice. Se pueden preparar catalizadores de metales nobles sobre soportes
como silice (Si0;), 6xido de circonio (ZrO,), 6xido de titanio (TiO,), y carbon activo,

los cuales son mas tolerantes al agua que la alimina (Al,O5).

Popov y col. [12] reportaron que la deposicion de carbon en un catalizador de
HDO soportado sobre silice, fue sustancialmente inferior a la de un catalizador de HDO
soportado sobre aliumina, por lo que catalizadores basados en silice son considerados
como candidatos potenciales para el disefio de catalizadores de HDO con una mejor
estabilidad. No obstante, se debe tener especial cuidado con la caracterizacion de la aci-
dez del soporte, dado que pequenos valores de esta propiedad pueden tener un efecto
muy fuerte en los mecanismos de reaccion. En la literatura se han publicado buenos

resultados de desoxigenacion utilizando metales sobre soportes con muy baja acidez.

Olcese y col. [13, 14] informaron una alta selectividad hacia aroméaticos desoxi-
genados sobre Fe/SiO; en la reaccion de HDO de guaiacol, similar a lo observado por

Mochisuki y col. [13, 14] utilizando Pt/Si0,, Pd/SiO; y Co/SiO;.

La silice es poco acida en comparacion con la gamma alimina [4] o las zeolitas
[15], y por lo tanto la formacion de depositos de coque en la conversion de hidrocarbu-

ros aromaticos oxigenados se ve reducida [4, 16] .

Por otra parte, en la molécula de guaiacol o cresol, los electrones-n de los 4to-
mos de oxigeno son mas basicos que los electrones © del sistema aromatico C-C. Es de
esperar, por lo tanto, que la adsorcidon ocurra en los sitios OH débilmente acido de la
silice por interaccion con los atomos de O (en los grupos hidroxilo) en lugar de interac-
cionar con el anillo aromatico. Esta activacion favorece la ruptura del enlace C-O res-
pecto de la ruptura de enlaces C-C. Estos mecanismos son catalizados por particulas de
metal soportadas, que aportan las especies H activas provenientes de la disociacion de

las moléculas de H, [14].
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El mecanismo propuesto para catalizadores de metal soportado sobre silice se

muestra en la Figura 6.1 [12-14].

H

H,(§ H, (gas) Q_dn
L 5]
H

H

Si—O0—S1—O0—S—0—%§i Si—O0—S1i—O0—S1—0—8§i

Figura 6.1: Posible mecanismo de reaccion para la desoxigenacion de aromaticos oxigenados
propuesto por Olcese y col. [13] y Popov y col. [12].

En este capitulo se estudia la desoxigenacion a presion atmosférica de m-cresol,
utilizando Pt/Si0O,, asociando su comportamiento como catalizador a sus propiedades
acidas y texturales. Se trabajé con distintas cargas de metal de manera de evaluar la in-
fluencia de la relacidn sitios metalicos/sitios acidos. Se analizo el efecto del tipo de sitio
presente en la silice utilizada, comparando su desempefio catalitico y estabilidad con el
catalizador de platino sobre gamma-alimina y sobre una silice neutra. Adicionalmente,
se estudio la influencia de la temperatura de reaccion sobre la distribucion de productos.

Finalmente se presenta un método de regeneracion para este catalizador.

6.2 EXPERIMENTAL

6.2.1 Preparacion de los catalizadores

Se prepararon catalizadores con distinta carga nominal de platino (0,05; 0,1; 0,5;
y 1,7 % p/p) sobre un tipo de silice levemente acida SiO, provista por Applied Science
Laboratories Inc, a través del método de impregnacion htimeda utilizando la soluciéon

del precursor Pt(NH3)4(NOs), (4lfa Aesar).
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Adicionalmente, se utiliz6 como soporte SiO, neutra marca Alfa Aesar, etique-
tado como “SiO,N”, con el fin de ser comparado con el soporte de SiO,. Se prepar6 un

catalizador con 1,7 %p/p sobre este material.

En todos los casos, la calcinacion se realizd 2 h a 350 °C a una velocidad de ca-

lentamiento de 10 °C.min™".

Se incluyen resultados obtenidos con el catalizador Pt(1,7)/y-Al,O3; ya mostra-

dos, a los efectos de facilitar la comparacion.

6.2.2 Caracterizacion

Se mencionan a continuacion las diversas técnicas utilizadas para estudiar los
catalizadores frescos y luego de ser usados en reaccion. Descripciones mas detalladas de
las mismas fueron presentadas en el Capitulo II.

La superficie especifica fue obtenida por la técnica de fisisorcién de N, utilizan-
do el método BET. Los volimenes de poro se estimaron mediante el método t-plot.

Las estructuras cristalinas se caracterizaron por difraccion de rayos X (XRD).
Los difractogramas correspondientes se obtuvieron utilizando una fuente de radiacion
CuKa a una velocidad de barrido de 4 grados por minuto, en el rango de 26 = 5°a 100°.

La reducibilidad del platino se estudid6 mediante reduccién a temperatura pro-
gramada (TPR) en un sistema con un detector de conductividad térmica (TCD). Las
experiencias se llevaron a cabo con una velocidad de calentamiento de 10 °C min” ' en 5
% Hy/Ar (30 ml min™ ). La temperatura se aument6 de 20 °C a 900 °C.

Las distribuciones de tamafio de particula se determinaron por microscopia elec-
tronica de transmision (TEM). A partir del didmetro promedio se calculo la dispersion
metalica a través de las formulas ya mostradas en el Capitulo II.

La dispersion metalica de platino también se determind por quimisorcion dina-
mica de pulsos de CO y quimisorcion estanca de H,.

El estado de oxidacion de las particulas de platino sobre silice se determind por

espectroscopia de fotoemision de rayos X (XPS). Los analisis se realizaron en un siste-
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ma multi-técnica equipado con un fuente AlKa (1486,6 eV) a 30 kV. La muestra se re-
dujo fuera del equipo a 500 °C 1h y luego in situ en Hy/Ar durante 10 min a 300 °C. Las
intensidades se estimaron mediante el calculo de la integral de cada pico después de
restar un “background” tipo Shirley y ajuste de la curva experimental con una combina-

cion de curvas Gaussianas y Lorentzianas.

El andlisis de desorcion a temperatura programada (TPD) se realizo con unos 10
mg de muestra pesados en forma exacta. Previo a la adsorcion de la piridina, los catali-

zadores se pretrataron in situ con flujo de 40 ml.min" de H, a 500°C.

La medicion de los espectros de FTIR de adsorcion de piridina de las muestras
se realizd en un espectrometro JASCO FT-IR 5300 equipado con un detector DTGS. El
rango y la resolucion de adquisicién fueron 4600-400 cm™ y 4 cm™, respectivamente.
La pastilla se expuso a vapores de piridina (Sinforgan) hasta que el sistema se satur6 a
temperatura ambiente donde se mantuvo 12 h. El espectro de IR se obtuvo después de la
desorcion de piridina por evacuacion durante 1 h a 200-350 °C. Todos los espectros se
registraron a temperatura ambiente antes y después de la adsorcion y desorcion de piri-
dina a cada temperatura. El espectro final se obtuvo restando el espectro background
grabado previamente.

La cantidad de material carbonoso depositado sobre los catalizadores usados en
reaccion se determind mediante oxidacion a temperatura programada (TPO), usando
una corriente de 5 %v/v de O, en N, y una velocidad de calentamiento de 12 °C.min"".

Los productos de oxidacion se detectaron con un detector de ionizacion de llama (FID)

después de la metanacion, explicada anteriormente.

6.2.3 Ensayos cataliticos

La actividad catalitica se midi6 a presion atmosférica en un reactor de lecho fijo
de flujo continuo ya explicado en capitulos anteriores.
Antes de cada reaccion el catalizador fue pretratado en flujo de H, (30 ml.min™)

por calentamiento a 10 °C.min™" a partir de temperatura ambiente hasta 500 °C y se man-
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tuvo a esta temperatura durante 1 h. Luego el catalizador se enfri6 a la temperatura de
reaccion (200 °C - 450 °C).

El gas No/H, (5-30 ml.min™) se burbujed en cresol liquido mantenido a una
temperatura preseleccionada en el rango de 55-90 °C, con el fin de saturar el gas con el
reactivo. En estas condiciones, la presion parcial de cresol en la corriente de gas alimen-
tado al reactor fue entre 1,4 y 11,7 Torr, y el tiempo de contacto (W/F) se fijo entre 0,1
y 157 gcat.h.(gcresol)'l. Al final de cada ensayo, el lecho de catalizador se purgé con H; a
la temperatura de reaccion durante 30 min.

La corriente de salida del reactor se analiz6 en un GC conectado en linea y equi-
pado con una columna capilar ZB-5 (15 m) y un detector FID.

Con el objetivo de evaluar las diferencias en selectividad entre catalizadores con
distinto contenido de platino a isoconversion de m-cresol (80 % inicial), el W/F se vario6
entre 157y 4 gcat.h.(gcresol)'l, manteniendo la relacion molar Hy/cresol=1483.

Para comparar las actividades cataliticas en funcion del tiempo en reaccion de
los catalizadores de platino sobre silice, silice neutra y alimina, se realizaron experi-
mentos a isoconversion inicial, alrededor del 80 %. Para lograr esto el W/F para
Pt(1,7)/Si0, y Pt(1,7)/Si0, fue 0,24 y 0,2 gcat.h.(gcresol)'1 respectivamente, y la relacion
molar Hy/cresol en todos los casos fue 64.

Con el fin de evaluar la actividad catalitica de Pt(1,7)/SiO; a diferente relacion
molar Hj/cresol (0-425) se mantuvo el W/F constante, manteniendo el caudal total
(H2/N,) y la masa de catalizador constantes, variando la presion parcial de H,. E1 W/F
utilizado fue 6,4 gcat.h.(gcresol)'1 y la presion total fue siempre de 1 atm.

Se analizé también el nivel de conversion y los rendimientos a cada producto a
diferentes temperaturas con el catalizador Pt(1,7)/SiO,. Los experimentos se llevaron a
cabo con la misma muestra de catalizador, aumentando la temperatura desde 200 °C a
450 °C, en saltos de 50 °C, con un W/F=11 gcm.h.(gcresol)'1 y una relacion molar
Hy/cresol=510. En cada temperatura, se permitio la estabilizacion del sistema y se tomo
muestra. Luego el reactor se enfrio progresivamente, utilizando el mismo procedimiento

que en el camino ascendente de temperatura para determinar la actividad catalitica. Se
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adopto este método secuencial para comprobar la estabilidad del catalizador por compa-
racion de las actividades obtenidas en el camino ascendente y descendente de tempera-
tura.

Para realizar el estudio de regeneracion del catalizador Pt(1,7)/Si0,, se aplicaron
dos tratamientos distintos. Los experimentos para este analisis fueron realizados en
condiciones tales que el W/F fue de 0,08-0,1 gcm.h.(gcmsol)'1 y la relacion molar
Hy/cresol igual a 65. Estos valores se eligieron con el fin de tener una desactivacion
significativa.

Inicialmente se realizo un experimento donde, luego de 136 min de reaccion, se
purgo6 30 min en H a 300 °C y se realizé un tratamiento con aire 1 h a 350 °C. Luego, el
catalizador fue activado con H; y sometido a las mismas condiciones iniciales de reac-
cion.

En el otro experimento, luego de 136 min de reaccion, se purg6é 30 min en H, a
300 °C y se realiz6 un tratamiento con H, 1 h a 500 °C. Finalmente, luego de la regene-
racion, la reaccion se repitio en las mismas condiciones iniciales. Estos resultados fue-

ron comparados con lo obtenido con Pt(1,7)/y-ALOs.

6.3 RESULTADOS Y DISCUSION

6.3.1 Caracterizacion

6.3.1.1 Superficie especifica y volumen de poro

La Tabla 6.1 muestra los valores de la superficie de los distintos catalizadores de
platino sobre silice. El valor de Area BET para la SiO, es 510 m>.g"' y para SiO,N 370

2 -1 . .y . . .
m°.g". La impregnacion con platino modifica ligeramente estos valores.

El Pt(1,7)/y-Al, 03, el cual presenta un didmetro medio de poro de 110 A, se in-

cluye a modo comparativo.
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Tabla 6.1. Determinacion de superficie BET, volumen y didmetro medio de poros.

Catalizador 58 123E’11“ Vg_l Dusesi
(m’.g") (mlg™) A)

Pt(1,7)/y-ALLOs 214 0,489 110,7
Pt(1,7)/Si0, 504 0,270 30,8
P(0,5)/Si0, 491 0,251 31,0
Pt(0,1)/Si0, 497 0,250 31,2
Pt(0,05)/S10, 490 0,252 30,6
Pt(1,7)/Si0,N 359 1,483 152

6.3.1.2 Difraccion de rayos X (XRD)

En el Capitulo III se presentd el difractograma de rayos X del catalizador Pt

(1,7)/v-Al,03, el cual presenta las sefiales tipicas de la y-Al,Os pero no se observaron

sefiales de platino dado que se encuentra en forma de pequenas particulas. En la Figura

6.2 se muestra el difractograma de la SiO, sin impregnar, del Pt(1,7)/SiO, y del

Pt(1,7)/SiO;N. Las lineas de trazos indican los dngulos en los que el platino presenta

senales de difraccion.
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Figura 6.2: Perfiles XRD de (a) SiO,, (b) Pt(1,7)/SiO,, (c) Pt(1,7)/SiO,N. Sefiales caracteristi-

cas platino (lineas de trazos)
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Se observa soélo el halo amorfo, presentando un pico caracteristico en 260 = 23,8°.
En estos casos, tampoco se observan sefiales de platino, indicando que las particulas
metalicas son pequefias debido a la alta dispersion alcanzada. No obstante, esta disper-

sion es inferior a la alcanzada sobre alimina, como se vera mas adelante.

6.3.1.3 Reduccion a temperatura programada

En el Capitulo III, se presento el perfil de TPR de Pt(1,7)/y-Al,Os, el cual mos-
tr6 dos picos, uno a 240 °C y el segundo a 414 °C, que estan relacionados a la reduccion
de una fase volumen de PtOx y a las particulas altamente dispersas con fuerte interac-
cion con el soporte, respectivamente [17-19]. En el caso de los catalizadores de platino
sobre Si0, estas sefiales se observan a 127 y a 300 °C. En base a estos resultados, los

catalizadores se activaron previamente a la reaccion a 500 °C en H, durante 1 h.

6.3.1.4 Microscopia electronica de transmision (TEM) y Quimisorcion

La Tabla 6.2 contiene los valores de tamafio de particula metélica obtenidos por
TEM, asi como la dispersion tedrica y la obtenida por quimisorcioén de hidrogeno y CO

de los catalizadores frescos con distintas cargas de platino sobre SiO,y SiO,N.

La dispersion metalica de Pt(1,7)/y-Al,O3 es similar a la de los catalizadores de
Si0,. La fuerte interaccién de las particulas metalicas con alimina permite obtener

agregados de particulas mas estables y de menor tamafio.
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Tabla 6.2: Tamafio de particula y dispersion metalica de los catalizadores.

. ., Dispersion Dispersion
Tamaiio de Dispersion spers P
calculada con calculada con

. articula lculad
Catalizador TI;EM (Dva) c::)st;)::,aa Quimisorcion Quimisorcion
de CO de H,
(nm) (%) ° °

(%) (%)

Pt(1,7)/y-AlLO; 1,5 54,7 nm 21,7
Pt(1,7)/Si10, 2,5 32,8 28,4 25,1
Pt(0,5)/Si0, 2,1 38,5 nm 22,1
Pt(0,1)/Si0, 2.3 35,7 20,8 nm
Pt(0,05)/Si0, 3,0 26,7 nm 21,0
Pt(1,7)/SiO,N 2.4 32,7 27,1 nm

nm: no medido

La Figura 6.3 muestra los histogramas que se corresponden a estos cuatro catali-

zadores.
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Figura 6.3: Resultados TEM: histogramas de Pt/SiO, con distintas cargas de metal.

Se puede observar que el platino esta bien disperso con un didmetro de particulas
del orden de 20-25 A. Todos los catalizadores poseen un rango estrecho de tamafio de

particula, comprendido entre 10 y 30 A. No hay diferencias significativas en la distribu-
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cioén de tamanos ni en la dispersion, por lo que la diferencia entre estas muestras esta en
el nimero de particulas metélicas disponibles sobre la superficie del catalizador y con-

secuentemente en la relacion sitios metalicos/sitios del soporte.

La Figura 6.4 presenta las distribuciones de tamafio de particulas de los cataliza-
dores conteniendo 1,7 % de platino sobre alimina y SiO;. El Pt/y-Al,O3 no s6lo posee

particulas de menor tamafio, sino que ademas se presentan en un rango mas estrecho.
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Figura 6.4: Resultados TEM: histogramas de Pt(1,7)/y-Al,O; y Pt(1,7)/Si0,.

La Figura 6.5 muestra las fotografias obtenidas por microscopia electronica de
transmision de la silice usada como soporte (A) y la impregnada con 1,7 % de platino

(B). En la Figura B se pueden observar claramente las particulas de platino.
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S.nm %,

Figura 6.5: Foto de TEM de SiO, (A) y Pt(1.7)/SiO, (B)

Las micrografias de los catalizadores Pt/SiO, con otras cargas y Pt(1,7)/SiO,N

son similares a las mostradas en la Figura 6.5 B.
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6.3.1.5 Espectroscopia de Fotoemision de rayos X (XPS)

La Figura 6.6 presenta la region espectral de la linea Pt 4fs/, con substraccion
del background tipo Shirley, de Pt(1,7)/SiO; reducido en H, 1 h a 500 °C. Las energias
de enlace (Eb) para Pt° (metal) correspondientes a 47, y 4fs» son 71,1 y 74,4 eV, res-
pectivamente [20]. Por lo tanto, en la Figura 6.6 el pico a 71,1 eV puede ser asignado
Pt° 4f;,, y el que se encuentra a 74,5 eV a Pt° 4f5,,. Pozdnyakova y col. [21] reportaron
picos para Pt a +1,0-1,8 0 +2,4-3,0 eV y picos de Pt*" a +3,6-4.,5 eV respecto de la
posicion del pico de Pt°. Basados en estas asignaciones, la descomposicion de los espec-
tros de los componentes individuales revelo la presencia de dos estados del platino: el
estado reducido (Pt”) con una energia de enlace (Eb) de 71,1 eV y el estado oxidado Pt*"

situado a +1,4eV respecto del pico de Pt°, con una Eb de 72,5 eV.

2000
1500 -
<
=
g 1000
e
$7
(o)
5]
= 5004
0
T
64 66

Energia de enlace, eV

Figura 6.6: Espectros de XPS para Pt(1,7)/Si0,. Region espectral de la linea Pt4f con substrac-
cion del background tipo Shirley. Reducido 1 h a 500 °C.

La Tabla 6.3 muestra las energias de enlace para Pt4f y los porcentajes de los
diferentes estados del platino. Como indicaron Serrano-Ruiz y col. [22], incluso después
de la reduccion a 500 °C, el platino mantiene un cierto caracter 6+. En el caso de la sili-
ce la interaccion metal-soporte es menor y por lo tanto es posible obtener una fraccion

mas importante del metal reducido, que en el caso de la alimina. En la Tabla 3.2 (Capi-
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tulo IIT) se presentaron estos valores correspondientes al catalizador soportado en ala-

mina, siendo el contenido de Pt de 41 %.

Tabla 6.3: Resultados de XPS para Pt(1,7)/SiO, activado a 500 °C.

Estados de  Energia de enlace (eV)

oxidacion %
415 415
Pt° 71,1 74,4 66,1
| 72,5 75,8 29,9

Como en todos los analisis realizados con XPS, estas distribuciones correspon-
den a las composiciones superficiales. La intensidad de la sefial en XPS esta influen-
ciada fuertemente por la dispersion de la muestra. Dicha sefial es més alta cuando la
muestra tiene una mayor dispersion. Por lo tanto, las agrupaciones pequenias de metal
pueden tener una sefial mas intensa que las particulas de 6xido grandes, incluso si la

concentracion de las primeras es menor [23].

6.3.1.6 Desorcion a Temperatura Programada de Piridina (TPD)

La cantidad total de sitios acidos fue obtenida a través de experimentos de TPD
de piridina, como se muestra en la Figura 6.7. Estos perfiles corresponden a Pt(1,7)/y-

ALOs, Pt(1,7)/Si0s, SiO», y Pt(1,7)/SiO,N.

Los catalizadores de Pt(1,7)/y-Al,O3 y Pt(1,7)/SiO; tienen una densidad total de
sitios acidos muy baja en comparacion con otros soportes usados en este trabajo de te-
sis, como las zeolitas Beta. La influencia de la acidez en la distribucion de productos y
en la estabilidad catalitica serd analizada con mayor profundidad en el Capitulo VII. La
impregnacion del soporte con platino cambid ligeramente el perfil de TPD de piridina

de la silice.

Los valores de densidad total de sitios se presentan en la Tabla 6.4.
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Figura 6.7: Perfiles de TPD para SiO,, Pt(1,7)/Si0O,, Pt(1,7)/SiO,N y Pt(1,7)/y-Al,O;

Tabla 6.4: Valores de densidad total de sitios acidos de los catalizadores por TPD de piridina.

Densidad total de sitios acidos

Catalizador 1
moles Pv.m mmoles Py.g
n y. 102
Pt(1,7)/y-ALOs 0,279 6,0
Pt(1,7)/Si0O, 0,191 7,8
Pt(1,7)/SiO,N 0,064 2,3

El pico a baja temperatura observado tanto en la silice sin impregnar como en la
impregnada, se asocia a sitios débiles, relacionados con los grupos OH superficiales. La
impregnacion con platino modifica la naturaleza de dichos sitios, observandose sitios de
mayor fuerza acida representados por el segundo pico de desorcion que aparece alrede-
dor de 300 °C. El perfil de acidez para Pt/SiO,N presenta cierta similitud con el perfil de
Pt/Si0O; pero se encuentra desplazado hacia mayor temperatura, indicando mayor fuerza

de los sitios aunque menor densidad. El segundo pico en este caso se apenas notorio.
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Finalmente, a diferencia de los catalizadores soportados en silice, el Pt/y-Al,O3 presenta

mayor proporcion de sitios de mayor fuerza.

6.3.1.7 Adsorcion de piridina. Espectroscopia infrarroja con transformada de

Fourier (FTIR)

La acidez de estos catalizadores también se caracteriz6 por andlisis de FTIR de
piridina adsorbida, y estabilizada a 250 °C durante 1 h en vacio. El catalizador
Pt(1,7)/SiO; no mostrd sefial en IR, aunque cierta acidez fue detectada por TPD de piri-
dina, como se mostrd en la Figura 6.7. Al tratar la muestra a 250 °C, la piridina desorbe
por completo, dado que los sitios acidos son muy débiles en este catalizador. En cam-
bio, el Pt/y-Al,O3 presentd sefales que corresponden a acidez del tipo Lewis, a 1622,
1580, 1470 y 1455 cm™ tal como se presenta en la Figura 6.8 y se vera con mayor deta-

lle en el Capitulo VII.
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Figura 6.8: Espectros IR luego de adsorcion de piridina a 250 °C para Pt(1,7)/Al,0s.

Es decir, el catalizador Pt/SiO, posee sitios débiles, mas probablemente del tipo

Brensted, y el catalizador Pt/y-Al,O3 posee principalmente sitios acidos del tipo Lewis.
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6.3.2 Actividad Catalitica

En el Capitulo III se propusieron las rutas de reaccion de desoxigenacion de m-
cresol utilizando Pt/y-Al,Os. Los productos de reaccion fueron tolueno, benceno, metil-
ciclohexano, e hidrocarburos ligeros, incluyendo principalmente metano, etano, propa-
no, butano, y pequefias cantidades de n-pentano, isopentano, 2 y 3 metilhexano y hexa-
no. El fenol se encontrd en cantidades muy bajas. Otros productos encontrados por GC-
MS en cantidades bajas fueron difenil-dimetil y dimetil-benzofenona. Los grupos metilo
de estos compuestos pueden ser hidrocraqueados, y debido a esto la fraccion de hidro-
carburos ligeros (que contenia una cantidad importante de metano) tiene un rendimiento
superior al del benceno, producido por desmetilacion de tolueno o fenol.

En este capitulo, se compara la actividad y la distribucion de productos de los

catalizadores de platino soportado sobre y-Al,O3 y Si0O;.

6.3.2.1 Verificacion de ausencia de descomposicion térmica en el rango de tempera-

tura estudiado y actividad catalitica del soporte

En el Capitulo III, se mostrd que no existe conversion por descomposicion tér-
mica del reactivo m-cresol por debajo de 500 °C.

Por otro lado, se realizaron experiencias a 300 y 500 °C utilizando silice como
catalizador a tiempos de contacto (W/F) de 160 y 0,1 h.ge. gc: . Estos son los valores
extremos utilizados para evaluar la actividad catalitica de los catalizadores soportados
sobre este material. Solo se detectd reactivo a la salida del reactor. Es decir, la conver-
sion de m-cresol sobre silice fue nula. Sin embargo, la cantidad de depodsitos carbonosos
detectada por andlisis de TPO fue 3,5 a 4 veces superior al depositado sobre
Pt(1,7)/Si0; bajo las mismas condiciones de reaccién, con un maximo en el perfil de
TPO a 550 °C. Esto demuestra la importancia de la funcion metélica, como se vio en los
Capitulos III y IV, tanto por el cambio en las velocidades relativas de las reacciones

involucradas en este sistema, como en el mecanismo de formaciéon de coque.
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6.3.2.2 Efecto de la carga de metal en la distribucion del producto

La reaccion de desoxigenacion de m-cresol se evalud con diferentes cargas de
platino, similarmente a lo realizado usando alimina como soporte. La distribucion de

productos fue estudiada modificando el porcentaje de metal de 0,05 a 1,7 %p/p.
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Figura 6.9: Distribucion de productos para los 4 catalizadores Pt/SiO,, 300 °C, Hy/cresol=1483.
Referencias: Conversion de m-cresol (A), Rendimiento de livianos C1-C5 (°), benceno ( V'),
metilciclohexano (e), tolueno (m), fenol (P).

Para lograr que cada reaccion presente alrededor de 80 % de conversion inicial,
el tiempo de contacto usado con cada catalizador fue diferente segiin su carga de metal.
Las condiciones de reaccion utilizadas en cada caso se muestran en la Tabla 6.5. Las

variables informadas son: W/Fc;, tiempo de contacto utilizado a lo largo de esta tesis,
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expresado como masa de catalizador divido el caudal de cresol en g de cresol por hora
(gcat.h.gcr'l), y W/Fiota1, tiempo de contacto total expresado como la masa de catalizador
divido el caudal total de gases que ingresan al sistema (cresol + Hy/Nj) gcat.h.gmm{l. Se
calcul6 la variable W*%Pt/F,, cantidad de metal presente en el catalizador divido el caudal
de cresol gpt.h.gc{l Y W*%Pt/F 1, que es una medida de la cantidad de gases que se ponen en
contacto con cada particula de metal, se expresa como la cantidad de metal expuesto divido el

caudal total gp..h. gtotal'l.

Tabla 6.5: Condiciones de reaccion para lograr isoconversion. Catalizadores con distinta carga
de platino sobre silice. Relacion molar H,/cresol=1483, 300 °C.

Ca(ro% PO WiFe, WiFrom W*%PtFc, Wr%PtFry OTA)P(g
005 157 57 00164 00006 3,5
01 83 30 00166 0,0006 58
05 23 08 00162 00006 65
17 401 00166 00006 1,5

*Valores obtenidos luego de 150 min de reaccion

La Figura 6.9 muestra que el catalizador con la menor carga de metal produjo
una cantidad significativa de hidrocarburos livianos y por ende, el rendimiento de tolue-
no fue menor que con los otros catalizadores de mayor carga de platino. En la Seccion
6.2.1.4 se analiz6 que el catalizador con 0,05 % de metal posee menor cantidad de parti-
culas metalicas, es decir menor relacion sitios metalicos/sitios acidos. Los productos
livianos se producen por craqueo de compuestos mas pesados formados por condensa-

cion sobre sitios dcidos, que en este caso estan en alta concentracion.

El catalizador con la mayor carga de platino tiene una mayor proporcion de si-
tios metalicos respecto a los catalizadores con menor carga de platino. Por consiguiente,
las velocidades relativas de las reacciones involucradas en el mecanismo para la conver-
sion de m-cresol son diferentes segun la carga de metal, lo que afecta la distribucion de
productos. Al aumentar el contenido de metal, la transformacion de cresol a tolueno se

produce a mayor velocidad que la reaccion de condensacion catalizada por acido, for-
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mando de este modo un compuesto mas estable, y por lo tanto se observa una disminu-

cion de la velocidad de formacion de hidrocarburos ligeros.

Estos resultados y los analizados en los Capitulos III y IV, muestran que la fun-
cion metalica controla la velocidad de reaccidon de desoxigenacion de m-cresol, siendo

necesario un determinado contenido de platino para lograr alta selectividad a tolueno.

En el catalizador con muy bajo contenido de platino (Pt(0,05)/Si0,) se obtiene
un rendimiento alto de fenol, que crece en funcidn del tiempo. Esto se debe a que al
producirse la desactivacion de la funcion metélica, y estando ésta en tan baja propor-
cion, la velocidad de la reaccion de fenol a benceno se ve fuertemente reducida, cre-
ciendo asi la selectividad a fenol. La conversion de cresol en tolueno no se ve favoreci-
da como consecuencia del bajo contenido de metal, y por tanto el sistema evoluciona
formando los otros compuestos como el fenol que en forma secuencial, se puede con-
vertir en benceno. En el otro extremo, para la mayor carga de platino (1,7 %) solo se
observa tolueno, con gran selectividad, y aparece metilciclohexano por hidrogenacion

completa del anillo aromatico.

Los rendimientos a productos de estos catalizadores evaluados a isoconversion
e igual relacién Hy/cresol para Pt/SiO, en funcion de la carga de metal, se muestran en
la Figura 6.10. Estos resultados corresponden a muestras tomadas a los 20 min de reac-
cion para cada catalizador. A modo comparativo se muestra lo obtenido con Pt/y-Al,O;
ya mostrados en el Capitulo IV.
A diferencia de lo observado con Pt/y-Al,O3, en este caso los rendimientos a ben-
ceno y a fenol no presentan un maximo en el rango de cargas utilizadas. Esto se debe a
que la alimina ofrece sitios de mayor fuerza, como se mostr6 en los resultados de TPD
de piridina. Esto hace que a bajas cargas de platino, la mayor acidez de la alimina pro-
duce mayor cantidad de livianos por condensacion-craqueo, no permitiendo al sistema
evolucionar por el camino cresol-fenol-benceno. De esta manera a bajas cargas, se ob-
tiene mayoritariamente compuestos livianos en el caso del Pt/y-Al,Os, tal como se

muestra en la Figura 6.10. Como se ha discutido previamente, la distribucion de produc-
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tos esta muy afectada por la relaciéon metal-4dcido, como asi también por la naturaleza

acida de dichos sitios.
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Figura 6.10: Conversion y rendimientos iniciales de los productos obtenidos con catalizadores
con distinta carga de platino. 300 °C H,/cresol=1483. Referencias: Conversion de m-cresol (A),
Rendimiento de livianos C1-C5 (X), benceno ( V), metilciclohexano (e), tolueno (m), fenol (»)
y xilenos (0).
Similarmente a lo que ocurre con Pt/y-Al,Os, se observa un maximo en la cantidad
de carbon en funcion de la carga (Tabla 6.5), lo que se explica por la diferente selectivi-

dad que se logra al aumentar la carga de platino, tal como se present6 en el Capitulo 4

Seccion 4.3.1.1.

6.3.2.3 Influencia del tipo de acidez, densidad y fuerza de sitios dcidos sobre la dis-

tribucion de productos

En esta seccion se comparan la conversion y el rendimiento a productos de los
catalizadores de platino soportados sobre y-Al,O3 y SiO,. Los productos de reaccion
fueron similares para ambos catalizadores, siendo tolueno el producto principal. En el

Capitulo III y en la seccion anterior se demostrd que una relacion funciéon metali-
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ca/funcion 4cida relativamente alta como la utilizada al emplear 1,7 %p/p de platino
soportado en y-Al,Os3, favorece la reaccion de desoxigenacion de cresol a tolueno, mien-
tras que valores mas bajos de esta relacion favorecen la formacion de productos mas
livianos que resultan del craqueo de productos pesados formados por condensacion en
los sitios acidos del soporte. En el Capitulo III se mostré que con catalizadores Pt/y-
AL Oj; el rendimiento a benceno es bajo para los valores de tiempo de contacto estudia-
dos. Esto se debe a que el benceno se forma principalmente por desoxigenacion de fe-
nol, y la velocidad de formacién de fenol es mas lenta que la velocidad de desoxigena-

ci6n de cresol a tolueno.
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Figura 6.11: Conversion y rendimiento a productos. 300 °C, H,/cresol=64. Referencias: Con-
version de m-cresol (A), Rendimiento de livianos C1-C5 (X), benceno ( V'), metilciclohexano
(@), tolueno (m), fenol (P ), pesados (¢).

En la Figura 6.11, se comparan test cataliticos a isoconversion inicial para
Pt(1,7)/y-AlLOs, Pt(1,7)/S10, y Pt(1,7)/SiO,N. La selectividad a tolueno es levemente
menor para el catalizador Pt/SiO, que la obtenida con Pt/y-Al,Os. Esto es debido al
hecho de que se producen compuestos pesados, y que debido a la menor acidez de la
silice no son craqueados. En el caso de la silice neutra, debido a que practicamente no

tiene acidez, forma menos compuestos de condensacion que la silice, y como se vera
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mas adelante, produce también menos coque. Por otro lado, la insuficiente densidad de
sitios acidos en el catalizador Pt(1,7)/SiO,N no permite una rapida deshidratacion del
cresol parcialmente hidrogenado, con lo que se produce la hidrogenolisis del grupo me-
tilo formando fenol. Se observan mas livianos también por este motivo, es decir, por la
falta de una répida conversion de los compuestos oxigenados, en compuestos mas esta-

bles como el tolueno.

Tabla 6.6: Relacion sitios metalicos-sitios acidos totales (SM/SA)

Relacion SM/SA

Catalizador moles Pt/moles Py
10
Pt(1,7)/Si0, 65,1
Pt(0,5)/Si0, 9,4
Pt(0,1)/Si0, 2,7
Pt(0,05)/Si0, 1,4
Pt(1,7)/SiO,N 183,0
Pt(1,7)/y-AL,O4 189,2
Pt(0,5)/ y-AlLO; 23,2
Pt(0,1)/ y-Al,05 6,2
Pt(0,05)/ y-AL,O; 2,3

La Tabla 6.6 muestra la relacion de sitios metdlicos-sitios 4cidos para los catali-
zadores con distintas cargas de platino sobre silice y alimina. Los moles de platino dis-
ponibles por gramo de catalizador se calcularon teniendo en cuenta la carga y la disper-
sion medida por quimisorcion, y los sitios acidos como los moles de piridina adsorbida
por gramo. Esta relacion es mayor para el catalizador Pt(1,7)/y-Al,Os que para el
Pt(1,7)/SiO,. Sin embargo, la mayor selectividad a tolueno y menor selectividad a pro-
ductos pesados no se debe exclusivamente a esta diferencia. En el Capitulo III se mostrd
que al disminuir 68 veces la relacion funcion metélica/funcion 4cida utilizando un cata-
lizador Pt/y-Al,O3, no se forman productos pesados. Por lo tanto, la presencia de pro-
ductos pesados en Pt/SiO, puede explicarse en términos de la naturaleza de los sitios
acidos. La diferencia en estructura porosa no es causa de esta diferencia, tal como se

vera en el Capitulo VII al comparar cuatro catalizadores de platino soportados en zeoli-
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tas, con aproximadamente el mismo didmetro de poro medio y valores de acidez dife-
rentes.

Los analisis realizados a estos catalizadores por TPD e IR de piridina adsorbida
mostraron que la silice utilizada presenta mayoritariamente sitios Bronsted, a diferencia
de la alimina que presenta principalmente sitios Lewis. Por otro lado, los perfiles de
desorcidn a temperatura programada mostraron que la fuerza de los sitios acidos es dife-
rente, y éste es un parametro de central importancia en la formacion de compuestos de

condensacion y su craqueo.

El catalizador Pt/SiO,N resulté ser mas estable que Pt/SiO,, debido a su menor
acidez. La menor cantidad de sitios acidos hace que se formen menos cantidad de pro-
ductos pesados sobre el catalizador. Sin embargo, los resultados muestran que existe
una concentracion de sitios acidos Optima para maximizar el rendimiento de tolueno.
Recordar que la desoxigenacion de cresol a tolueno ocurre con un paso intermedio de
deshidratacion. Dicha concentracion optima de sitios acidos es mayor que la presente en
el catalizador Pt/SiO,N y consecuentemente la selectividad a tolueno es menor que en el
catalizador Pt/SiO,. La menor selectividad a tolueno implica a su vez una mayor selec-
tividad a fenol, y como consecuencia de la desmetilacion de cresol a este compuesto, se
observa un alto rendimiento a livianos. Esto concuerda con el balance de carbono reali-
zado para esta reaccion, donde se comprobd que existe una alta carga de metano en los

livianos detectados por GC.

Al igual que en el Capitulo III, se realizé un balance de C, teniendo en cuenta
que los hidrocarburos livianos no pueden separarse en la columna utilizada para tomar
muestras en linea durante las pruebas cataliticas. Suponiendo que los hidrocarburos li-
vianos estan representados por el metano, para 390 min de reaccion a 300 °C, W/F=0,21
Zeat-h. (gcresol)'l, Hy/cresol = 64 y donde el porcentaje de livianos fue del 8 %, la recupe-

racion de C fue del 98 %.

Para resumir, con el fin de tener un alto rendimiento de un producto desoxigena-

do de alto octanaje como es el tolueno, los sitios acidos deben tener una fuerza mayor a
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los presentados en la silice, a fin de evitar formacion de compuestos de condensacion.
Sin embargo, se requiere una cierta proporcion, relativamente pequeia, de sitios 4cidos,

lo que implica una relacion funcion metalica/funcion acida relativamente alta.

6.3.2.4 Influencia de la acidez en la estabilidad del catalizador

Todos los catalizadores estudiados han mostrado desactivacion. El catalizador
Pt(1,7)/y-AlLO3 se estabiliza después de 120 min de reaccion con valores de conversion
por encima del 70 % y un rendimiento de tolueno en torno al 60 % (ver Figura 6.11). La
comparacion entre los catalizadores Pt/SiO, y Pt/y-Al,Os; muestra que, aunque ambos
catalizadores presentan muy baja densidad de sitios 4cidos, la acidez de tipo Brensted y
la baja fuerza de los sitios presentes en el primero, conduce a una mayor desactivacion
que los sitios acidos de Lewis de mayor fuerza presentes en la alimina. La cantidad de
coque depositada en estos catalizadores usados fue 3,36 y 0,4 % respectivamente, como
se muestra en la Figura 6.12. Esto sugiere que la acidez de la silice es suficiente para
condensar productos, pero no para craquearlos y eliminar asi los precursores de coque

de la superficie del soporte.
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Figura 6.12: Perfiles de TPO luego de 390 min de reaccion. Pt(1,7)/SiO,. Condiciones de reac-
cion: ver Figura 6.11.
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Otra observacion interesante, y que apoya la discusion anterior, es que la canti-
dad de coque formado sobre Pt/SiO,N fue mayor que en Pt/y-Al,O; (Figura 6.11). Nue-
vamente, la falta de actividad para producir el craqueo de los precursores de coque en la

funcioén acida, conduce a una mayor formacion de depodsito carbonoso.

En el Capitulo III se mostré que el rendimiento del catalizador Pt(1,7)/SiO, hacia
productos pesados en funcion del tiempo en reaccion, disminuye mas rapido que el ren-
dimiento hacia tolueno, ya que los productos pesados estan formados por reacciones de
condensacion en los sitios acidos, y estos se desactivan a mayor velocidad que los sitios

metalicos.

6.3.2.5 Efecto de la relacion molar Hy/cresol sobre la distribucion de productos y

estabilidad del catalizador

El efecto de la relacion Hy/cresol sobre la distribucion de productos se estudio a
300 °C sobre Pt(1,7)/Si0,. El W/F fue de 6,4 gcm.h.(gcres(ﬂ)'1 y la relaciéon molar
Hy/cresol se vari6 cambiando la presion parcial de H, en una corriente de N,, y mante-

niendo constante la velocidad de flujo total en 30 ml.min™"

100 H

X, Rendimiento, %

0 - : —— I — |
0 100 200 300 400
Relacion molar HZ/Cr

Figura 6.13: Conversion de cresol y rendimiento de productos vs. Relacion molar H,/cresol.
Tiempo de reaccion 20 min. Pt(1,7)/SiO, a 300 °C, P=1 bar, W/F=6,4 g...h.(Zeresol) . Referen-
cias: Conversion de m-cresol (A), Rendimiento de livianos C1-C5 (), benceno ( V'), metilci-
clohexano (e), tolueno (m), fenol (»).



Zanuttini, Maria Soledad - 2014 -

CAPITULO VI

La conversion y los rendimientos de los productos, después de 20 min de reac-
cion, se muestran en la Figura 6.13. El primer punto de las curvas corresponde a una
relacion Ho/cresol = 0. Al aumentar la relacién Ho/cresol, el rendimiento a tolueno au-
menta y el rendimiento a benceno disminuye. El metilciclohexano sélo fue observado a
la mayor relacién de Hj/cresol. La reaccion de desoxigenacion de cresol a tolueno es
una reaccidon que se encuentra favorecida a altas presiones parciales de hidrogeno y en
dichas condiciones es mucho mas rapida que la formacion de fenol, que posteriormente
produce benceno. Debido a esto, se observaron menores cantidades de benceno para los

mayores valores de relacion Hy/cresol.

Para los valores mas bajos de relacion Hy/cresol se observa una rapida desacti-
vacion del catalizador, como se muestra en la Figura 6.14. Los valores de conversion
para las relaciones Hy/cresol de 34 y 0, a 20 min de reaccidon son menores al 100 %, y se
observa fenol como producto de reaccion. Al producirse desactivacion del catalizador se
pierde la actividad desoxigenante, y por lo tanto disminuye la formacion de tolueno a

partir de cresol y de benceno a partir de fenol.

100 F T T T -
80 - .
o\o 60 - .
><.\
a0l Hy/Cr |
—O—O
20 - 114 -
~>-250
0ok . . ! . ; I " : N1 =
0 40 80 120 160

Tiempo, min
Figura 6.14: Conversion de Cresol vs. Tiempo en reaccion para distintas relaciones molares

Hjy/cresol. Pt(1,7)/Si0O, a 300 °C, P=1 bar, W/F=6,4 gst.h.(Zcresol) "I Referencias: Hy/cresol: (o)
0, (®) 64, (¢) 114y (0) 250.

205



Zanuttini, Maria Soledad - 2014 -

Desoxigenacioén de m-cresol con Pt/SiO,. Comparacidon con Pt/y-Al,O4

La Figura 6.14 muestra la conversion en funcion del tiempo en reaccion para los
experimentos realizados con distintas cantidades relativas de hidrogeno en igual tiempo
de contacto. La estabilidad es mayor cuando la presion parcial de hidrogeno en el siste-

ma es mayor.

El porcentaje de C depositado en el catalizador después de 150 min de reaccion
se muestra en la Tabla 6.7. Cuanto mayor es la relacion Hy/cresol, menor es la cantidad
de carbon depositado sobre el catalizador. La presencia de hidrogeno disminuye la for-
macioén de coque, hidrogenando los precursores, aumentando la velocidad de craqueo en

el soporte y mejorando por tanto la estabilidad del catalizador.

Tabla 6.7 Valores de %C obtenidos para el catalizador Pt(1,7)/SiO, usado en reacciones con
diferente relacién molar Hy/cresol a 300 °C y W/F 6,4 = gah.(Zcresol)

Relacion mo-  Presion % C
lar H,/Cresol parcial H,

0 0,00 2,08

34 0,07 1,70

114 0,22 0,89

250 0,50 0,57

425 0,83 0,43

6.3.2.6 Efecto de la temperatura de reaccion

De manera similar a lo efectuado con Pt(1,7)/y-Al,Os3, se realizo una experiencia
para evaluar los diferentes rendimientos en funcidon de la temperatura de reaccidon en
presencia de Pt/SiO,. En la Figura 6.15 A, se muestran los resultados obtenidos al au-
mentar la temperatura de reaccion, y en la B los observados al disminuirla. Los valores
de rendimientos en el camino ascendente de temperatura no fueron exactamente los
mismos que los obtenidos al recorrer el camino descendente, indicando que este catali-
zador también se desactivo durante esta secuencia de reaccion. No obstante, la diferen-
cia entre los ciclos fue pequefia. Se distinguen los mismos 3 rangos de temperatura que

en el caso del catalizador Pt(1,7)/y-Al,Os. En el intervalo de temperaturas inferiores a
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250 °C, el producto principal es metilciclohexano, a temperaturas intermedias, entre 250
y 350 °C, se favorece la desoxigenacion de cresol, siendo tolueno el producto principal,
y en el rango de temperatura por encima de 350 °C, se observan hidrocarburos livianos
y benceno como principales productos de reaccion. Es importante destacar que la desac-
tivacion lleva a un leve aumento en la selectividad hacia tolueno, y una disminucion
hacia hidrocarburos ligeros y metilciclohexano, y que ademds se observa fenol como
producto intermedio de reaccion. Sin embargo, el maximo de benceno alrededor de 350
°C observado con Pt/y-Al,O3 no se produce en este caso, y el rendimiento del mismo

crece con la temperatura de reaccion en el rango estudiado.

100+ 7 =
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Figura 6.15: Efecto de la temperatura de reaccion sobre la distribucion de productos en presen-

cia de Pt(1,7)/Si0,, W/F=11 gcat.h.(gcresol)'l, Hy/cresol=510. (A) Camino ascendente de tempera-

tura, (B) Camino descendente. Referencias: Conversion de m-cresol (A), Rendimiento de livia-
nos C1-C5 (X), benceno ( 7'), metilciclohexano (@), tolueno (m), fenol (»).

Con el catalizador soportado sobre gamma-aliumina, el rendimiento a productos
livianos fue muy superior al rendimiento a benceno al aumentar la temperatura. Se esta-
blecié que estos no solo se forman por desmetilacion de cresol a fenol o de tolueno a
benceno, sino también por el craqueo de productos de condensacion de cresol. En el
caso del catalizador de platino soportado sobre silice, el rendimiento a livianos se acerca

mas al rendimiento a benceno. Esto indica que la mayor parte de estos tltimos es meta-

no, proveniente de la desmetilacion del tolueno. Esto estd en concordancia con la menor
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capacidad de este catalizador de craquear productos mas pesados, analizada previamen-
te.

Se puede concluir que la eliminacion de oxigeno del cresol puede realizarse con
éxito en diferentes niveles de temperatura y presion atmosférica, de acuerdo con los

productos deseados.

6.3.2.7 Depdsitos de coque y regeneracion de los catalizadores

La Figura 6.12 muestra perfiles de TPO para los catalizadores usados estudia-
dos en este capitulo. Todos fueron realizados luego de ensayos cataliticos en condicio-
nes de W/F que permitieron obtener conversiones de alrededor de 80 % y una relacién
Hy/cresol de 64. Dos maximos, uno esbelto a baja temperatura y otro mas ancho con
maximo en 500 °C se observaron en todos los perfiles de TPO, excepto para el cataliza-
dor Pt/y-Al,O3, donde aparecio so6lo la segunda sefial. Sin embargo, un catalizador Pt/y-
Al,O3 usado, pero mas desactivado, también mostro estos dos maximos como se vid en
el Capitulo III. Se ha demostrado que la desactivacion se debe principalmente, aunque
no exclusivamente, a los productos de condensacion de cresol y que sigue un mecanis-
mo paralelo. Estos dos maximos corresponden a carbon depositado sobre el metal o

cerca de las particulas de metal, y sobre el soporte, respectivamente [24, 25].

La desactivacion y regeneracion de catalizadores bifuncionales aplicados a la
desoxigenacion de compuestos fenolicos se encuentran poco estudiadas en la literatura
como se indico en el Capitulo IV. Foster y col. [26] estudiaron la desoxigenacion de m-
cresol con Pt/y-Al,Os3 y Pt/Si0; a 0,5 bar. Estos autores observaron que la actividad y la
selectividad hacia tolueno se recuperaron por completo luego del proceso de regenera-
cion de Pt/y-Al,O; en Hy a 450 °C y 0,5 bar. Caso contrario ocurrié con Pt/Si0,, donde
el tratamiento en H, causd una disminucion tanto de la conversion de m-cresol como de
la selectividad hacia tolueno. Los autores establecieron que la interaccion metal-soporte
es menor en SiO, y que, por lo tanto, es mas susceptible a la sinterizacion de las particu-

las metalicas. Estos resultados son opuestos a los observados en esta tesis, donde como
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se vio en el Capitulo IV, no se logro la regeneracion de Pt/y-Al,O; con H, a 500 °C pero
si la de Pt/Si0,. En los experimentos de Foster y col. [26] se utilizd una presion parcial
de hidrogeno de 0,5 bar y, probablemente, esto afecta a la cinética de la regeneracion.
Por otro lado, la menor temperatura usada en ese trabajo (450°C) para regenerar el cata-
lizador en presencia de hidrégeno, puede ser la causa de la diferencia observada con el

presente estudio.
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Figura 6.16: Regeneracion con aire. Conversion y rendimiento a productos. Pt(1,7)/SiO,
W/F=0,1 ge h (Eeresol) ™, Ha/cresol = 65. Referencias: Conversion de m-cresol (A), Rendimiento
de livianos C1-C5 (X), benceno ( V'), metilciclohexano (), tolueno (m), fenol (P), pesados (¢).

Se realizé un experimento con Pt(1,7)/SiO, donde, luego de 136 min de reac-
cion, se purgd 30 min en H, a 300 °C y luego se realiz6 un tratamiento durante 1 h a 350
°C en aire. Las condiciones de W/F fueron elegidas con el objetivo de poder observar el
fenomeno de desactivacion-regeneracion. La Figura 6.16 muestra los ciclos de reaccion
antes y después del tratamiento de regeneracion con aire. La temperatura de regenera-
cion utilizada fue suficiente para recuperar la actividad de los catalizadores, lo que su-
giere que la desactivacion se debe principalmente a depositos carbonosos en la superfi-

cie del catalizador. Para observar lo que ocurre con los depdsitos carbonosos, se estudio
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el coque depositado luego de la primera etapa de reaccion por oxidacidon a temperatura
programada. Para esto se utiliz6 un programa de temperatura igual al usado en el trata-
miento de regeneracion, manteniendo la temperatura durante 1 h a 350 °C. Luego, se
prosiguid a aumentar la temperatura para evaluar la cantidad de coque no removida en
la primera parte del tratamiento. Se observo que el coque depositado sobre o entorno a
los sitios metalicos se quema completamente, pero una cierta proporcion de coque per-
manece en los sitios acidos luego de la regeneracion, como se vio en el Capitulo III para
Pt/y-AL,Os. El perfil de TPO obtenido se muestra en la Figura 6.17. Es decir que a pesar
de recuperar por completo la actividad, luego del tratamiento con aire cierta cantidad de
coque (24 % del total) no se remueve de los sitios acidos. Esta pequefia proporcion de
coque es la responsable del ligero aumento de selectividad hacia tolueno y la menor
selectividad hacia productos livianos, ya que la relacion funcion metalica/funcion acida

aumenta levemente.
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Figura 6.17: Perfiles de TPO para la regeneracion en aire a 350 °C de Pt/SiO,.

Luego del tratamiento con aire del catalizador usado, las particulas de platino se

encontrardn en su estado oxidado por lo que es necesario realizar una activacion en H; a
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500 °C. Con el fin de simplificar el proceso de regeneracion y evitar introducir aire al

sistema se intento realizar la regeneracion con hidrégeno a 500 °C.

La Figura 6.18 muestra las reacciones antes y después de dicho tratamiento, tan-

to para Pt/y-Al,O3 como para Pt/SiO,.
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Figura 6.18: Regeneracion con hidrogeno. Conversion y rendimiento a productos antes y des-
pués de regeneracion con H; a 500 °C. Condiciones: Tieaccisn= 300 °C, Pt(1,7)/y-Al,O3
W/F=0,08 gear.h.(Zeresol) ', Halcresol=65; Pt(1,7)/SiOy, W/F=0,15 ey h (Zeresol) ', Ha/cresol = 65.
Referencias: Conversion de m-cresol (A), Rendimiento de livianos C1-C5 (X), benceno ( V'),
metilciclohexano (e), tolueno (m), fenol (»)
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La regeneracion fue posible para Pt/SiO,, pero no para Pt/y-Al,O3 como se habia
mostrado Capitulo IV. La razén es que el tratamiento a alta temperatura de Pt/y-Al,O;
en hidrogeno conduce a la formacion de un coque con alta toxicidad, con la consiguien-
te disminucion de la actividad de la funcion acida, en una forma tal que el catalizador
pierde la actividad para la etapa de deshidratacion que se necesita con el fin de obtener
tolueno. La presencia de sitios acidos fuertes en el catalizador Pt/y-Al,Os estd asociado
a la formacion de coque con alta toxicidad a altas temperaturas, dado que en estos sitios

se produce la condensacién y aromatizacion de los precursores de coque.

6.4 CONCLUSIONES

La densidad, tipo y fuerza de sitios acidos, claramente diferentes entre cataliza-
dores de platino soportados sobre gamma-aliimina y sobre silice, afectan la reaccion de
desoxigenacion de m-cresol a presion atmosférica.

Se determind que a fin de tener un alto rendimiento de un producto desoxigena-
do de alto octanaje como el tolueno, no es conveniente tener un catalizador con sitios
acidos de fuerza intermedia, ya que catalizan la formacién de productos pesados pero no
pueden producir el hidrocraqueo a fin de eliminarlos del soporte. Sin embargo, la pre-
sencia de sitios acidos es altamente favorable a fin de catalizar el paso de deshidrata-
cion. Por otro lado, el exceso de sitios acidos favorece las reacciones de craqueo que
llevan a la formacion de productos livianos. Como consecuencia, el catalizador debera
poseer una relacion funcidon metal/funcion acida relativamente alta, motivo por el cual
los catalizadores conteniendo 1,7 %p/p de platino fueron los mds activos, selectivos y
estables, comparados con los de menor carga.

Los sitios acidos de tipo Bronsted de fuerza intermedia, asi como una alta densi-
dad de sitios, presentes en el catalizador de Pt/SiO,, son perjudiciales para la estabilidad

del catalizador, ya que participan en la formacion de coque.
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Por todas estas razones, el catalizador Pt/y-Al,Os; mostr6 mejores resultados ya
que sus sitios acidos, que son de tipo Lewis, poseen la fuerza adecuada para maximizar
la produccién de tolueno y la estabilidad del catalizador.

Finalmente, se demostrd que tanto un tratamiento en aire cercano a la temperatu-
ra de reaccion como un tratamiento en hidrégeno a 500 °C, permiten regenerar el catali-
zador Pt/SiO; estudiado aqui, por recuperacion de los sitios metalicos y de una alta pro-

porcion de los sitios acidos.
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CAPITULO VII

7.1 INTRODUCCION

En este capitulo se presentan los estudios de la desoxigenacion a presion atmos-
férica de m-cresol, utilizando catalizadores de platino soportado en materiales levemen-

te cidos y de acidez moderada.

El uso de catalizadores acidos so6lidos es particularmente atractivo debido a que
muchas de las reacciones de desoxigenacion de biomasa tienen lugar a través de reac-
ciones catalizadas por acidos, tales como la descarbonilacion, descarboxilacion y des-
hidratacion seguida de oligomerizacion de olefinas, asi como muchas otras reacciones
tales como ciclizacion, transferencia de hidrogeno, alquilacion y craqueo. Por lo gene-
ral, se obtiene una mezcla compleja de hidrocarburos en el rango de aquellos que se
encuentran en naftas (ademés de algunos compuestos mas livianos, tales como el meta-
no, etileno, etc.), incluyendo cantidades sustanciales de compuestos aromaticos, sin el

consumo de hidrégeno que ocurre en presencia de catalizadores metalicos.

Una fraccion importante del bio-oil contiene compuestos fenolicos. Se han re-
portado s6lo unos pocos casos de desoxigenacion de este tipo de compuestos en presen-
cia de hidrégeno a presion atmosférica, obteniendo altas selectividades a productos
aromaticos desoxigenados de alto nimero de octano. En la mayor parte de estos estu-
dios se usaron catalizadores metélicos soportados en presencia de hidrégeno. Por ejem-
plo, el fenol fue desoxigenado con alta selectividad a benceno a presion atmosférica
sobre Ni/SiO; [1], y el cresol fue desoxigenado a tolueno, benceno y xilenos sobre
Ga/HBeta [2]. El catalizador Fe/SiO,, fue usado en la desoxigenacion de guaiacol [3] y
Pt/Al,0O5 para la desoxigenacion de cresol [4]. Resasco y col. [5] trabajaron en la des-
oxigenacion de anisol, comparando el desempenio de la zeolita HBeta con Pt/HBeta.
Indicaron que la funcion 4cida de la HBeta cataliza la reaccion de transferencia de meti-
lo (transalquilacion), con altos rendimientos a fenol, cresoles y xilenos, como principa-
les productos. La funcion metélica cataliza la desmetilacion, hidrodesoxigenacion, y la

hidrogenacion, obteniéndose fenol, benceno, y ciclohexano. En el catalizador bifuncio-
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nal, tanto la transferencia de metilo y la hidrodesoxigenacion se logran a velocidades
significativamente mayores que en los catalizadores monofuncionales, lo que conduce a
la formacioén de benceno, tolueno, y xilenos con menor consumo de hidréogeno y una
reduccion significativa en las pérdidas de carbono, en comparacion con el catalizador
monofuncional metalico. Por otro lado, en el catalizador Pt/HBeta, la velocidad de des-

activacion y deposicion de coque se reduce en comparacion con la zeolita [5].

En los capitulos Il y IV se estudio la desoxigenacion de m-cresol utilizando pla-
tino soportado sobre gamma-alimina. Los principales productos obtenidos en la reac-
cion fueron tolueno, benceno y metilciclohexano. El esquema de reaccion propuesto se

muestra en la figura 7.1.
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CHz
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Hidrocarburos
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Figura 7.1: Rutas de reaccion propuestas para la desoxigenacion de m-cresol.

Se demostr6 que el rendimiento del producto deseado puede ser regulado modi-

ficando la carga de metal, la relacion de Hy/cresol y la temperatura de reaccion. La
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hidrogenaciéon de tolueno hacia metilciclohexano estd favorecida a bajas temperaturas,
mientras que el rendimiento a tolueno tiene un méximo a un nivel de temperatura inter-
media (alrededor de 300 °C), ya que a altas temperaturas el tolueno se transforma en
benceno por desmetilacion. La carga de metal tiene una fuerte influencia en la distribu-
cion del producto, debido a que el aumento en la relacion sitios metalicos/sitios acidos,
favorece la formacion de tolueno. Algunos investigadores proponen que no es de espe-
rarse una hidrogendlisis directa del enlace Caromatico-OH [5]. La hidrodesoxigenacion
directa aparente puede implicar una hidrogenacion parcial del anillo bencénico cerca del
enlace Caromatico-OH, lo que resulta en la eliminacion temporal del efecto de deslocaliza-

cion, seguido por una rapida deshidratacion y la consiguiente deshidrogenacion.

Con el fin de estudiar el efecto de la acidez sobre la actividad y la estabilidad de
catalizadores usados en la desoxigenacion m-cresol, se estudiaron diferentes soportes.
Entre ellos, se escogieron algunos con acidez muy baja como la gamma-alimina y silice
y otros de acidez moderada como zeolitas beta en su forma protonnica (HBEA), y
HBEA modificada por intercambio idnico parcial con lantano o sodio con el fin de

cambiar la naturaleza acida del soporte.

En este capitulo, tanto la funcion metal/acido, asi como las condiciones de reac-
cion fueron ajustadas con el fin de tener una alta selectividad a tolueno. Se estudio el
efecto de la densidad y fuerza de los sitios acidos, y el tipo de sitio, asi como el efecto
de la estructura porosa en la actividad, selectividad y estabilidad en la reaccioén de des-
oxigenacion. Ademas, se evaluod la regenerabilidad de los distintos catalizadores en di-

versas condiciones.

La estructura de las zeolitas Beta consiste en una red tridimensional de cationes
Si™y AI™, los cuales se encuentran ligados a 4 atomos de oxigeno vecinos. El tetraedro
Si04 es neutro, mientras que el AlO4 tiene asociada una carga (-1). La electroneutralidad
de este ultimo es alcanzada por la presencia de cationes compensadores de carga como
H', Na’ 0 K", los cuales son intercambiables idnicamente. Cuando el catién es un H', se

genera un sitio Bronsted y la zeolita se encuentra en su forma acida. Esta formada por
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canales tridimensionales con anillos de 12 atomos de oxigeno como se indica en la Fi-

gura7.2 Ay B.

Un parametro fisicoquimico importante en las zeolitas es el tamafo de celda uni-
taria, el cual es funcion de la relacion Si/Al en la estructura y es una medida del nimero
total de a&tomos de aluminio con coordinacion tetraé¢drica. Debido a que estos dtomos de
aluminio son responsables de la acidez en la zeolita, es un indicador directo del nimero
de sitios acidos potencialmente disponibles. La zeolita Beta de partida que se seleccion6

en esta tesis posee con una relacion Si/Al = 13.

Figura 7.2: (A) Estructura tridimensional zeolita Beta, B: anillos de 4&tomos de oxigeno
que determinan la apertura de canales en zeolita Beta

Las zeolitas en las que los cationes compensadores de carga son exclusivamente
Na“ o K, no poseen acidez. Sin embargo, estos iones pueden ser reemplazados facil-
mente por intercambio i6nico con otros cationes di o trivalentes, o por NH,", entre
otros. Una calcinacion posterior al intercambio i6nico permite la formacion de grupos
hidroxilicos acidos. La coordinacion tipo “onium” del 4&tomo de oxigeno es la causa de

la elevada acidez del proton enlazado al mismo.
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7.2 EXPERIMENTAL

7.2.1 Preparacion de catalizadores

En este apartado se estudian comparativamente catalizadores bifuncionales con-
teniendo 1,7 % de platino soportado sobre:
v 7y-AlLO;
Si0O,
Zeolita HBeta (HB)
Zeolita Beta intercambiada una vez con lantano (LCHB)
Zeolita Beta intercambiada dos veces con lantano (LCLB)

Zeolita Beta intercambiada con sodio (NaB).

NN N N SR

Zeolita Beta intercambiada con sodio, y luego con amonio, (NaHB)

Los catalizadores se prepararon por impregnacion himeda con una solucion de
Pt(NH3)4(NO,)3 suministrado por Alfa Aesar. El procedimiento de preparacion fue el
mismo para todos los catalizadores. Una suspension del soporte en la solucion de pre-
cursor de metal se agitod en un plato calefaccionado a 110 °C hasta evaporacién comple-
ta. El catalizador impregnado se secd en un horno a 110 °C durante 12 h. La muestra

seca se calcino en un horno eléctrico a 350 °C, durante 2 h en flujo de aire.

Los soporte utilizados fueron y-AlI203 (CK- 300, Ketjen), SiO, (Applied Science
Laboratories, Inc) y zeolitas HBEA de UOP, relacion Si/Al=13. Este soporte se etique-
t6 HB. Esta zeolita se intercambié con una solucidon acuosa de La(NOs); 0,5 M, durante
3 h en reflujo. A continuacion, se filtrd y se sec6 a 100 °C, y finalmente se calcin6 a 550
°C. Este material se usé para un segundo intercambio idnico con NH4sNO3 0,5 M durante
3 h en reflujo, secado y calcinacion a 550 °C. El contenido final de La en este caso fue
de 0,03 %. Este soporte fue rotulado LCHB. Un procedimiento similar se sigui6é para
preparar otro catalizador, LCLB, usando La(NOs); en el segundo intercambio idnico,
alcanzando un contenido de lantano de 4,2 % para este material. Finalmente, la zeolita
HB se intercambi6 con una soluciéon de NaOH 0,25 M durante 3 h en reflujo. Después

se filtré y se secd a 100 °C, y luego se calcind a 550 °C. El contenido de sodio de esta
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zeolita fue de 1 %. Este soporte fue etiquetado NaB. Los productos quimicos utilizados
para el intercambio i6nico fueron La(NOs); 6H,O (Merck), NH4sNO; (Anedra) y NaOH
(Ciccarelli) .

Los intercambios con lantano o con sodio se realizaron con el objetivo de modi-
ficar los sitios acidos de la zeolita original, sin modificar sus propiedades estructurales.
Cabe aclarar que los tratamientos con NaOH generalmente se emplean para agrandar los
tamaios de los poros [6]. Sin embargo, si el tratamiento se realiza con hidroxido de so-
dio diluido es posible intercambiar los protones de la zeolita con el objeto de disminuir
la acidez, sin producir cambios estructurales. El catalizador NaB se intercambid con
NH4NO; con el fin de obtener la forma proténica y compararla con la forma protonica
original, para evaluar si se produjeron cambios texturales al realizar el intercambio con

la solucion de NaOH. Este soporte fue denominado NaHB.

Adicionalmente, se utilizd un soporte de SiO; neutro (4lfa Aesar) para ser com-

parado con el soporte de SiO,, que presenta baja acidez. El primero fue etiquetado como

SiO,N.

La informacion detallada sobre la preparacion de los soportes y los catalizadores

se encuentra en el Capitulo I, seccion 2.2.

7.2.2 Caracterizacion

El érea superficial BET, volumen de poros y distribuciones de tamafio de poro
se obtuvieron mediante la técnica de adsorcion de nitrégeno. Los volumenes de micro-
poros se estimaron por medio de t-plot y el método Saito-Foley se utilizo para estimar el
tamafio promedio de los mismos. El volumen total de mesoporos se determind por dife-
rencia entre el volumen de poros total y el volumen de microporos.

Las estructuras cristalinas de los catalizadores se caracterizaron por difraccion
de rayos X (XRD). Los difractogramas se obtuvieron utilizando radiacion CuKo a una
velocidad de barrido de 4 °.min™' para Pt(1,7)/y-ALO; y Pt(1,7)SiO,, y a 0,5 °.min™' para

Pt(1,7)/zeolitas, en un rango de 20 = 5 ° a 100 °. El tamafio de los cristalitos de platino,

N
(\)
AN



Zanuttini, Maria Soledad - 2014 -

CAPITULO VII

espesor de cristal en la direccion perpendicular al plano (1 1 1) se determind por la
ecuacion de Scherrer [7] presentada en el Capitulo II.

El tamafio de particulas metalicas se determind por microscopia electronica de
transmision (TEM).

La reducibilidad de los catalizadores metalicos se estudio mediante andlisis de
reduccion a temperatura programada (TPR), utilizando un detector TCD. La mezcla de
gas fue de 5 % de H; en Ar. La temperatura se aumento6 de 20 °C a 700 °C con una velo-
cidad de calentamiento de 10° C.min".

Las dispersiones metalicas se determinaron tanto por quimisorcion estanca de H,
como por dinamica de CO.

La acidez de las muestras se estudié mediante dos técnicas. En la técnica de de-
sorcion a temperatura programada de piridina (TPD) los catalizadores se trataron pre-
viamente in situ en flujo de H, a 500 °C durante 1 h. La piridina se detect6 utilizando un
detector FID después de un proceso de metanizacion.

La cantidad de sitios acidos de Bronsted y Lewis se determin6 por analisis de los
espectros FTIR de piridina adsorbida en las muestras (Py-IR). Se prepar6 una pastilla
autoportante, la cual fue colocada en una celda termostatizada con ventanas de CaF,
conectados a una linea de vacio, y se evacu6 durante 8 h a 400 °C. Luego, se expuso a
vapores de piridina (Sintorgan) hasta que el sistema se satur6 a 46 Torr a temperatura
ambiente, el tiempo de contacto a esta presion fue de 12 h. El espectro de IR para cada
muestra se obtuvo después de la desorcion de piridina por evacuacion durante 1 h a 250,
350 y 400 °C.

La cantidad de material carbonoso depositado sobre los catalizadores usados en
reaccion se determinaron mediante oxidacion a temperatura programada (TPO), usando
una corriente de 5 %v/v de O, en N y una velocidad de calentamiento de 12 °C.min".
Los productos de oxidacion se detectaron con un detector FID después de la metaniza-

cion correspondiente.
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7.2.3 Ensayos cataliticos

La actividad catalitica se midi6 a presion atmosférica en un reactor de lecho fijo
de flujo continuo. El lecho de catalizador fue soportado sobre lana de cuarzo. Por enci-
ma del lecho catalitico, se cargaron perlas de cuarzo con el fin de mejorar la transferen-

cia de calor.

Antes de cada ensayo el catalizador se tratd previamente bajo flujo de H, (30
ml.min™") por calentamiento a 10 °C.min”" desde la temperatura ambiente a 500 °C y se
mantuvo a esa temperatura durante 1 h. Luego, se dejé enfriar hasta la temperatura de
reaccion: 300 °C. El otro reactivo, Ho/N,, se burjuged en m-cresol liquido mantenido a
una temperatura preseleccionada en el rango de 55-90 °C. El sistema se disefid6 de mane-
ra de lograr alimentar el gas saturado en m-cresol a la temperatura deseada. El caudal de
gas utilizado fue 5-16 ml.min™. En estas condiciones, la presién parcial de cresol en la
corriente de gas alimentado al reactor fue de entre 1,5 y 11,7 Torr, y el tiempo de con-
tacto (W/F) se fij6 entre 0,08 y 11 gcat.h.(gcresol)'l. Después de cada test, el lecho de cata-

lizador se purgd con H; a la temperatura de reaccion durante 30 min.

La corriente de salida del reactor se analizé en un GC (SRI 8610) conectado en

linea y equipado con una columna capilar ZB-5 (15 m) y un detector FID.

La regeneracion de los catalizadores se llevd a cabo después de 180 min de re-
accion a un W/F = 0,08 gw.h.(gcmsol)'l para Pt/y-Al,O3 y 0,1 gcat.h.(gcresol)'1 para Pt/SiO;
y Pt /NaB. Las condiciones se eligieron con el fin de observar desactivacion. Después
de la primera etapa de test catalitico, los catalizadores se purgaron durante 30 min en H,
y 30 min en atmdsfera de N,. Después, los catalizadores fueron tratados 1 h en aire a

350 °C, activado 1 h en H; y se llevd a cabo un nuevo ciclo de reaccion.

Alternativamente, se utilizé un tratamiento en H, a 500 °C, en lugar de aire para

la regeneracion de los catalizadores.
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7.3 RESULTADOS Y DISCUSION
7.3.1 Caracterizacion

7.3.1.1 Superficie especifica y volumen de poro

La Tabla 7.1 muestra los valores de superficie especifica y volumen de poro de

los distintos catalizadores.

Tabla 7.1. Caracterizacion de los catalizadores mediante adsorcion de No.

su Ae:‘:iiial Area Area Volumen Volumen Vol. Total
Catalizador P microporo externa  microporo mesoporo poro
total 2 -1 2 -1 31 3 .1 3 -1

(m*.g™) (m".g") (m".g") (em’.g”)  (em'g’) (em'.g?)
Pt/y-AlLO; 214 5 209 0,004 0,486 0,49
Pt/SiO, 504 185 315 0,081 0,189 0,27
HB 699 372 327 0,19 0,36 0,55
LCHB 605 320 285 0,16 0,34 0,50
LCLB 626 350 276 0,18 0,33 0,51
NaB 593 333 260 0,17 0,35 0,52
Pt/HB 487 294 193 0,15 0,21 0,36
Pt/NaB 506 303 203 0,15 0,28 0,43
Pt/NaB usada* 85 38 47 0,02 0,07 0,09

*Condiciones de reaccion: 6,5 hs. W/F=0,15 gcal.h.(gcresol)’l, Relacion Hy/cresol=65, conversion final: 33%

Con fines comparativos se presentan nuevamente estos parametros para los cata-
lizadores de platino soportado en gamma-alimina y silice, los que fueron mostrados en
capitulos anteriores. La y-Al,O3 es un tipico material mesoporoso. En el capitulo III, se
mostro que la impregnacion con platino modifica ligeramente el area de superficie BET,
siendo 200 m*.g”" y 214 mz.g'1 para el soporte y el catalizador, respectivamente. El dia-
metro medio de poro de Pt/ y-AL,O3 es 110,7 A. En el Capitulo VI se mostré que el ca-
talizador Pt(1,7)/SiO,, en cambio, presenta un didmetro de poro medio de 30 A y que el

area se modifico levemente luego de la impregnacion.
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Los catalizadores de platino soportado sobre las zeolitas Beta con diferentes in-
tercambios, asi como estos soportes antes de la impregnacion con el metal, contienen

tanto micro como mesoporos.

La Figura 7.3 muestra la distribucion de tamafio de mesoporos obtenida por fisi-
sorcion de N, para las zeolitas HB y NaB. El pico, ancho, indica que la distribucion de
mesoporos es amplia, con poros de tamafios entre 20 y 300 A. Los perfiles de distribu-

cion son similares para todas las zeolitas estudiadas.
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Figura 7.3: Distribucion de tamafio de mesoporos obtenida por fisisorcion de N, para
las zeolitas HB y NaB, obtenido por el método BJH [8].

Las isotermas de adsorcion-desorcion para la zeolita HB y NaB se muestran en
la Figura 7.4. La primera presenta un ciclo de histéresis que no es tan pronunciado, lo
que indica que el alto valor de 4area de mesoporos debe ser asignado a contribuciones de
superficie externa mas que debido a mesoporosidad. Su volumen de microporo es 0,19
cm’g”’, muy cercano al valor de la estructura BEA [9]. La zeolita HB luego del trata-
miento alcalino presenta una isoterma de adsorcién-desorciéon muy similar, disminu-
yendo ligeramente el volumen de microporos, y sin observarse modificacion del volu-

men de mesoporos. Tampoco existe un cambio significativo en el grado de cristalinidad
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como se sera mas adelante. Por lo tanto, la principal diferencia entre la zeolita HB y la
NaB es la acidez. Es importante enfatizar en este resultado, ya que los tratamientos con
NaOH generalmente se emplean para agrandar los tamanos de los poros. Groen y col.
[6] estudiaron la desilicacion de zeolitas Beta (Si/Al = 35). Realizaron un tratamiento
con una solucién de 0,2 M de NaOH a 65 °C durante 30 min, empleando 30 ml de solu-
cion por gramo de soporte. De esta manera, lograron obtener mesoporosidad. En ese
caso, el volumen de microporo y la cristalinidad disminuyeron notablemente luego del
tratamiento alcalino. La concentracion de la solucion alcalina utilizada en esta tesis fue
similar a la utilizada por estos autores, 0,25 M de NaOH, pero la cantidad de solucion
fue significativamente menor, 10 ml por gramo, con el objetivo de intercambiar los pro-

tones de la zeolita para modificar la acidez sin producir cambios estructurales.

600 T T T T T T T T

500 H [y
400 g -

300 — —
Lh

200 — .---

100

Cantidad adsorbida, ml g'1 STP

®m NaB

0 - T T T T T T T T T
0,0 0,2 0.4 0,6 0,8 1,0

P/Po

Figura 7.4: Isotermas de adsorcion y desorcion de N, en zeolitas HB y NaB

El catalizador de Pt/NaB presenta el mismo volumen de microporos que el cata-
lizador Pt/HB, pero el volumen de macroporos es ligeramente mayor. La impregnacion
de HB y NaB con platino produce tanto una disminucion de la superficie externa como

de la interna. La disminucion de la superficie externa (41 y 21 %, respectivamente) es el
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doble de la disminucion de la superficie interna (21 y 9,3 %) para ambos materiales.
Finalmente, el 4rea BET del catalizador Pt/NaB disminuye de forma sustancial después
de ser utilizado en reaccion durante 6,5 h, (W/F=0,15 gcat.h.(gcresol)'l, relacion molar
Hy/cresol=65), donde la disminucion de la superficie interna (84 %) es levemente mayor

que la del area externa (76 %), lo que indica que existe bloqueo de poros.

7.3.1.2 Difraccion de rayos X (XRD)

Como se mostrd en el Capitulo III, el difractograma de rayos X del catalizador
Pt (1,7)/y-Al,Os presenta las sefiales tipicas de la y-Al,O3, no observandose sefiales de
platino ya que las particulas son lo suficientemente pequefias debido al buen grado de
dispersion alcanzado. En el Capitulo VI, se present6 el difractograma de la SiO; sin
impregnar y del Pt(1,7)/SiO,. Se observé solo el halo amorfo, presentando un pico ca-

racteristico en 20 = 23,8°. En este caso, tampoco se observaron sefiales correspondientes

al metal.
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Figura 7.5: Perfiles XRD de HB (a), LCHB (b), LCLB (c), NaB (d), Pt(1,7)/HB (e),

Pt(1,7)/LCHB (f), Pt(1,7)/LCLB (g), Pt(1,7)/NaB (h). Sefales caracteristicas HBEA (lineas
continuas), de platino (JCPDS-ICDD 4-802) (lineas de trazos)
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La Figura 7.5 muestra los espectros de difraccion de rayos X de los catalizadores
basados en zeolitas beta. En el espectro correspondiente a la muestra HB (curva a) se

observan los picos tipicos de difraccion de esta zeolita.

El intercambio de protones con lantano en diferentes grados (muestras b y ¢) no
modifica la estructura cristalina, observandose s6lo una pequeiia disminucion en la in-
tensidad del pico de difraccion a 8°. El grado de cristalinidad de las muestras fue de

alrededor de 93 % para estos casos, tomando como 100 % la zeolita HB original.

Se observo el mismo resultado después del intercambio i6nico con sodio (mues-

tra d).

El grado de cristalinidad de las zeolitas después de la impregnacion fue de 90 %,
observandose ademas sefiales relacionadas al platino. En estos casos, el tamafio de los
cristalitos de platino detectados por DRX se calculd usando la ecuacion de Scherrer [7].
Estos valores estuvieron en el rango 19-20 nm. Estas particulas, por el tamafio que tie-

nen, estdn ubicadas en el exterior de los cristales del soporte.

7.3.1.3 Reduccion a temperatura programada

En el Capitulo III (Figura 3.5), se mostro el perfil de TPR de Pt(1,7)/y-Al,Os, el
cual mostré dos picos, uno a 240 °C y el segundo a 414 °C. En el caso del catalizador
Pt(1,7)/S10, estos dos picos aparecen a 127 °C y 300 °C. En la Figura 7.6 se muestran
los perfiles de TPR para Pt/HB y Pt/NaB. También se observan dos picos en cada caso,
a 114 °C y 506 °C para el primer catalizador, y a 100 °C y 485 °C para el segundo. En
base a esta informacioén, se puede inferir que a 500 °C el metal se reduce completamen-

te, por lo que en todos los casos los catalizadores se activaron a 500 °C en H, durante

1 h.
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Figura 7.6: Perfiles TPR de Pt(1,7)/HB, Pt(1,7)/NaB.

7.3.1.4 Quimisorcion

Las dispersiones metalicas, calculadas por quimisorcion de H, y de CO, y a par-

tir de los tamafios de particula obtenidos por TEM se muestran en la Tabla 7.2.

Tabla 7.2: Dispersion metalica de los catalizadores.

~ ., Dispersion - < . <
Tamafio parti- . Quimisorcion Quimisorcion
. 1 tedrica L
Catalizador  cula metalica TEM de CO de hidrégeno
o (1)
(nm) %) (%) (%)
Pt/y-ALLO; 1,5 54,7 - 21,7
Pt/Si0, 1,8 29,3 28,4 25,1
Pt/HB 2,12 38,7 12,3 -
Pt/LCHB - - 21,4 -
Pt/LCLB - - 28,2 -
Pt/NaB - - 18,5 19,6

\S]
(O8]
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7.3.1.5 Microscopia electronica de transmision (TEM)

La Tabla 7.2 contiene los valores de tamafio de particula metélica obtenidos por

TEM de los catalizadores frescos de 1,7 % de platino sobre y-Al,Os, Si0, y HBeta.

La Figura 7.7 muestra los histogramas correspondientes a estos 3 catalizadores.

0] 0 o 7 mmmP(1,7/ALQ, |
- W Pi(1,7)/Si0,
601 P(1,7)/HBeta |
50 -
X
g 40- .
Q
8 4
S 30+ .
Q
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2 L5 18 21 24 27 30

Diametro Particula, nm

Figura 7.7: Resultados TEM: histogramas de Pt(1,7)/y-Al,O; y Pt(1,7)/SiO,, Pt(1,7)/HB.

Se puede observar que en y-Al,O; el platino estd muy disperso con un diametro
de particulas del orden de 15 A. El catalizador Pt/SiO, también muestra una buena dis-
persion del metal, incluso con gran proporcion de particulas pequefias de 12 A, al igual
que Pt(1,7)/y-Al,Os, El platino depositado sobre la zeolita HB, se encuentra formando

particulas mas grandes, con una distribucién en un rango mayor de tamafos.

La Figura 7.8 muestra las fotografias obtenidas por microscopia electrénica de

transmision de la zeolita HB usada como soporte (A) y la impregnada con 1,7 de platino

(B).
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Figura 7.8: Micrografia TEM de zeolita HB (A) y Pt(1,7)/HB (B)

7.3.1.6 Desorcion a temperatura programada de piridina (TPD) y Espectroscopia

infrarroja con transformada de Fourier (FTIR)

La acidez de los soportes y catalizadores fue estudiada por desorcion a tempera-

tura programada de piridina y por espectroscopia infrarroja con transformada de Fou-

rier.
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La cantidad total de sitios acidos y la distribucion de los mismos segun su fuer-

za, se pueden cuantificar integrando las sefiales de los perfiles de desorcion de piridina y

realizando la deconvolucion de los mismos. Las Figuras 7.9 y 7.10 muestran los resul-

tados obtenidos en estos analisis.
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Figura 7.9: Perfiles TPD de Pt(1,7)/y-ALOs, Pt(1,7)/SiO,, NaHB, Pt(1,7)/NaHB.

Los perfiles de TPD de piridina mostrados en la Figura 7.9 corresponden a

Pt(1,7) sobre y-Al,O3, SiO,, y NaHB, y al soporte NaHB sin platino. Los catalizadores

de Pt(1,7)/y-Al,O3 y Pt(1,7)/S10; tienen una densidad total muy baja de sitios acidos en

comparacion con los catalizadores zeoliticos. La impregnacion con 1,7 %p/p de platino

de la zeolita NaHB no modifica el perfil de TPD de piridina del soporte, pero aumenta

la acidez total, probablemente porque la solucion del precursor es levemente acida.

Los perfiles de desorcion de la Figura 7.10 corresponden a las zeolitas HB,

LCHB, LCLB y NaB sin platino. Los valores de densidades totales, asi como la canti-
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dad de sitios de fuerza &cida débil, intermedia y fuerte obtenidos por deconvolucion de

los perfiles de TPD de piridina, se muestran en la Tabla 7.3.

0,6 g
1 6,5 %C = 1,08 mmol Py g’! HB 6,0 %C = 1,0 mmol Py g LCHB

Sefial FID, pmoles Cs™ g

8,4 %C = 1.4 mmol Py g NaB

Sefial FID, pmoles Cs”' g’

100 200 300 400 500 600 700 800 100 200 300 400 500 600 700 800
Temperatura, °C Temperatura, °C

Figura 7.10: Perfiles TPD de las zeolitas estudiadas.

La cantidad total de sitios 4cidos disminuye en el siguiente orden: NaB > HB ~

LCHB > LCLB >>> SiO; ~ y-Al,O3

La deconvolucion de los perfiles indica que existen tres picos en diferentes re-
giones de desorcion de piridina: uno a alta temperatura (HT), otro a temperatura media
(MT) y un tercero a baja temperatura (LT), lo que sugiere la presencia de sitios de aci-
dez fuerte, media y débil, respectivamente. El catalizador Pt(1,7)/y-Al,O3 tiene sobre
todo sitios intermedios y fuertes, aunque en baja cantidad comparado con las zeolitas y
el Pt(1,7)/Si0; presenta principalmente sitios acidos intermedios y débiles. Los materia-
les zeoliticos, en cambio, tienen una distribucion de sitios mas amplia. Esquivel y col.

[10] observaron perfiles similares para zeolitas HBEA.
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En la Figura 7.10 se puede notar que la incorporacion de lantano en la estructura
de la zeolita produce un cambio en la distribucion de los sitios acidos respecto a su
fuerza, con un aumento de la proporcion de aquellos con picos de desorcion de fuerza
moderada alrededor de 410 °C. La forma protonica de zeolita Beta cuenta con cantida-
des similares de sitios acidos de fuerza intermedia (MT) y alta (HT), mientras que el
catalizador parcialmente intercambiado con lantano (LCHB) tiene una alta proporcion

de sitios de fuerza intermedia (MT).

Tabla 7.3: Densidades de sitios obtenidos de los perfiles de TPD de piridina

Densidad Densidad de Densidad de Densidad
. total de sitios a sitios a temp. de sitios a alta
Catalizador sitios baja temp intermedia temp.

(umoles Py .m?) (umoles Py .m?) (umoles Py. m?) (pmoles Py . m?)

Pt/y-Al,O5 0,279 0,001 (0) 0,140 (48) 0,155 (52)
Pt/SiO, 0,191 0,078 (41) 0,112 (59) 0,001 (0)
PY/SiO,N 0,061 0,043 (71) 0,014 (23) 0,004 (6)
NaB 2,360 0,590 (25) 0,897 (38) 0,873 (37)
HB 1,545 0,186 (12) 0,658 (43) 0,701 (45)
LCHB 1,652 0,165 (10) 0,991 (60) 0,495 (30)
LCLB 1,054 0,159 (15) 0,511 (49) 0,383 (36)
HNaB 2,155 0,269 (13) 0,914 (42) 0,970 (45)
Pt/HNaB 5,150 0,609 (12) 3,526 (68) 1,014 (20)

Los valores entre paréntesis son los porcentajes respecto a la cantidad total de sitios

El catalizador NaB también mostré un aumento en la cantidad total de sitios aci-
dos, pero con una importante proporcion de sitios débiles. Esquivel y col. [10] observa-
ron una pequefia disminucion en el nimero de sitios de acidez intermedia y fuerte luego
del intercambio i6nico con sodio, mientras que la poblacion de sitios acidos débiles au-
ment6 notablemente. En nuestro caso no hubo disminucion de la cantidad de sitios me-

dio y fuertes pero si un aumento importante en la proporcion de sitios débiles.
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La naturaleza de los sitios &cidos presentes en cada catalizador fue estudiado por
analisis de espectroscopia infrarroja con transformada de Fourier (FTIR) de piridina
adsorbida a 250 °C. Los resultados se muestran en la Figura 7.11. La Tabla 7.4 muestra
la cuantificacioén obtenida a partir de esos espectros. Como se presentd en el Capitulo II:
“Experimental”, segin los modos vibracionales, las bandas mas importantes asociadas a
sitios Lewis son aquellas a 1630-1600, 1580, 1490 y 1455 cm™ y las asociadas a sitios
Brensted se encuentran a 1640, 1610, 1545 y 1490 cm™. Las bandas que permiten cuan-
tificar los sitios Bronsted y Lewis, son a 1545 cm™ (correspondiente al ion piridonio) y a

1455 cm™, respectivamente. Estas sefiales se encuentran indicadas en la Figura 7.11.
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Lol FF o3 %o
5 | — v — Pt/NaB
s
:g; 0,12+ Pt/LCHB
g
2 0,084 § PY/HB
<: —
N
0,04 - =
Pt/-ALO,
0,00

T T T T T T T T T T T T T
1700 1650 1600 1550 1500 1450 1400 1350

-1
Numero de onda, cm

Figura 7.11: Espectros IR luego de adsorcion de piridina a 250 °C para Pt 1,7 % soportado en;
v-Al,O3;, HB, LCHB y NaB. Se indican los picos que se utilizan para cuantificar los sitos
Brensted y Lewis.

El catalizador Pt(1,7)/SiO; no muestra ninguna sefial de IR (Capitulo VI), aun-
que el anélisis de TPD de piridina mostré que este catalizador presenta cierta acidez

(Figura 7.9). Esto significa que probablemente, la baja densidad de sitios presente en

este catalizador es debido a sitios acidos de Brensted que no son lo suficientemente
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fuertes para protonar la molécula de piridina formando el ion pyridonium, o bien son
demasiado débiles para mantener la molécula adsorbida luego de la evacuacion a 250

°C.

En cambio, el catalizador Pt(1,7)/y-Al,O; s6lo presenta sefiales que correspon-
den a la acidez de Lewis, a 1622, 1580, 1470 y 1455 cm’'. Por razones estructurales, la
acidez superficial de la alimina es del tipo de Lewis y sus propiedades estan bien do-
cumentadas [11, 12]. No hay sitios Brensted en alimina Al,O3 pura, cualquiera que sea

su origen.

Los catalizadores de platino soportados en zeolitas presentan tanto acidez Lewis
como Bronsted, con sefiales a 1455 y 1545 cm™ respectivamente. Los catalizadores
Pt/HB, Pt/LCHB y Pt/NaB presentan espectros IR similares, a excepcion de las sefales
en 1598 y 1445 cm™ que sélo aparecen en el espectro de Pt/NaB. Estas sefiales son ca-
racteristicas de piridina coordinada con sitios Lewis de acuerdo con lo establecido por
Parry [13]. Por otro lado, la intensidad de las sefales observadas en el espectro corres-
pondiente al catalizador Pt/NaB, es menor que para las otras dos zeolitas, indicando que

una menor cantidad de piridina permanecié adsorbida a 250 °C.

Estas observaciones, revelaron que los sitios de acidez Bronsted mediana-fuerte
fueron aquellos intercambiados preferentemente por los cationes alcalinos, disminuyen-
do asi su cantidad. Esquivel y col. [10] sugirieron que los cationes alcalinos intercam-
biados actiian como sitios acidos de naturaleza Lewis, capaces de coordinar varias mo-
léculas de piridina que se desorben a temperaturas mas bajas y por lo que la poblacion
de los sitios acidos débiles aumenta. Acorde con esto, las sefiales a 1598 y 1445 cm™ en
el espectro IR-Py de nuestro catalizador NaB estan asociadas a estos nuevos tipos de
sitios Lewis, observandose en el perfil de TPD de piridina un incremento en la relacion
sitios débiles/medianos-fuerte respecto al catalizador HB. Observaciones similares se

obtuvieron sobre catalizadores H-ZSM-5 modificados con Na [14].
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Efecto del Lantano

La piridina adsorbida en zeolitas Beta genera bandas caracteristicas correspon-
dientes a sitios 4cidos de Brensted aproximadamente a 1544 y 1636 cm™, en sitios 4ci-
dos de Lewis a 1622 y 1455 cm™, y las bandas atribuidas a la piridina adsorbida tanto
en sitios Bronsted como Lewis a 1490 cm™ [15, 16]. El intercambio con lantano dismi-
nuye la concentracion de protones en posiciones de intercambio de la zeolita Beta. Jia 'y
col. [17] confirmaron esta suposicion por espectroscopia FTIR de piridina quimisorbida
en zeolitas beta. La incorporacion de La en la zeolita implica el intercambio de protones
de carga de compensacion. Sin embargo, el intercambio es sdlo parcial y algunos ato-
mos de La interactuan con diversas especies AIOH y SiOH presentes en la zeolita antes

del intercambio.

Martins y col. [18] analizaron los espectros de infrarrojo de piridina, después de
la desorcion de piridina a 150 °C en zeolita HBeta e intercambiada con lantano. Estos
autores mostraron que en zeolitas LaHBeta se detectan dos bandas adicionales en 1608
y 1446 cm™. Estas bandas se han atribuido a la piridina unida a cationes La’" y estan
relacionados con enlaces La-O-Al generando nuevos sitios acidos de Lewis [19]. Como
resultado del intercambio idnico, los cationes La’" reemplazan algunos de los protones
de la estructura, reduciendo la acidez original en ambas estructuras, lo que resulta en la
pequena disminucion observada en la intensidad de las bandas atribuidas a la piridina
unida a sitios acidos de Brensted. De hecho, aunque la hidrdlisis del agua de solvatacion
de los cationes La’" crea nuevos sitios 4cidos de Brensted que podrian compensar la

acidez original, el efecto no es completo, como ya se ha discutido por Li y col. [20].

Los defectos del aluminio son responsables de la acidez Lewis en la zeolita Beta.
La introduccion de diferentes cationes da lugar a nuevos sitios acidos de Lewis con
fuerza débil-media. La Tabla 7.3 muestra un aumento en la cantidad de sitios acidos de
fuerza débil e intermedia, como también ha sido visto por otros autores, pero por otro
lado se observo un aumento en la cantidad de los sitios acidos fuertes, a diferencia de

otros estudios publicados [10]. Se debe tener en cuenta, que en nuestro caso, luego del
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intercambio con lantano, se realizé un intercambio con protones. Ademas, los sitios de
Lewis que se observaron por IR-Py no son débiles, ya que no hay desorcion de piridina
incluso hasta después de 400 °C. Entonces, se puede concluir que al menos una fraccion
significativa de los sitios acidos fuertes que fueron observados por TPD de piridina, son
sitios 4cidos de Lewis. Esto esta de acuerdo con la relacion de sefiales 1545 cm™/1455
cm™ de IR-Py que generalmente se usa como indicador de la relacion sitios acidos de
Bronsted/Lewis. La Tabla 7.4 resume los valores de concentracion de cada tipo de sitio

obtenido por espectroscopia FTIR de piridina adsorbida.

Tabla 7.4: Relacion sitios Bronsted (1545 cm™) / Lewis (1455 cm™) obtenidos por IR-Py.

Catalizador Sitios B_I; Sitios L_els Br + Le_:l Relacion
(mmol.g™) (mmol.g™) (mmol.g™) Br/Le
Pt(1,7)/HB 0,62 0,33 0,95 1,86
Pt(1,7)/LCHB 0,59 0,35 0,94 1,67
Pt(1,7)/NaB 0,24 0,13 0,37 1,88
Pt(1,7)/HNaB 0,52 0,30 0,82 1,72

En resumen, en cuanto a las propiedades acidas de los catalizadores estudiados
en este trabajo, se puede decir que Pt/y-Al,O3 y Pt/SiO; tienen valores de acidez mucho
mas bajos que los catalizadores soportados en zeolitas. El Pt/y-Al,Os tiene sitios acidos
de Lewis en su mayoria fuertes, el Pt/SiO, presenta principalmente sitios acidos de
Bronsted débiles, y los catalizadores de Pt/zeolitas beta tiene sitios acidos tanto
Brensted como Lewis con distinta fuerza. El intercambio de HB con lantano o sodio
disminuye la densidad de los sitios y cambia la fuerza de los mismos, aumenta la rela-
cion sitios acidos medios/fuertes con lantano y la de sitios dcidos débiles/medio-fuertes

con sodio.
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7.3.2 Actividad Catalitica

7.3.2.1 Influencia del tipo de dcido, la densidad y la fuerza sobre la distribucion de

productos

En esta seccion se compara la conversion y rendimiento a productos de los cata-
lizadores de platino soportado sobre zeolitas (HB, LCHB, LCLB y NaB), y-Al,O; y
Si0,. Los productos de reaccion fueron practicamente los mismos para todos los catali-
zadores, siendo el tolueno el producto principal. Los pesados observados fueron identi-
ficados por GC-Ms a través de la inyeccion de una muestra condensada a la salida del

reactor. Se detectd dimetilfenil, dimetildifenil y dimetil benzofenona, entre otros.

En los Capitulos Il y IV se demostré que una relacion de las funciones metalica
y écida relativamente alta como la del catalizador Pt(1,7)/y-Al,Os, favorece la reaccion
de desoxigenacion de cresol a tolueno, mientras que valores mas bajos de esta relacion
favorecen la formacion de productos mas livianos que resultan del craqueo de productos
pesados, formados por condensacion en los sitios acidos del soporte. Es decir, se desea
una relacion alta de manera de evitar la formacion de compuestos livianos. El rendi-
miento a benceno es insignificante para los valores de tiempo de contacto estudiados,
como se mostrd en el Capitulo III con catalizadores Pt/y-Al,Os. Esto se debe a que el
benceno se forma principalmente por deshidroxilacion de fenol y la velocidad de for-
macion de fenol es mucho mas lenta que la velocidad de desoxigenacion de cresol para

formar tolueno.

La Figura 7.12 muestra que las selectividades a tolueno iniciales son bajas para
los catalizadores de platino soportados en zeolitas, y mds altas para los catalizadores
Pt/y-Al,0O3 y Pt/Si0,. Lo que ocurre es que se producen compuestos mas pesados sobre
los catalizadores de Pt/zeolitas beta. Los soportes usados en esta serie de experiencias
presentan importantes diferencias en acidez y porosidad, por lo que se discutira a conti-
nuacion la relacion entre estas propiedades y los resultados de actividad mostrados en la

Figura 7.12.
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Figura 7.12: Conversion de m-cresol y rendimiento a productos. Pt(1,7)/y-Al,O5 y Pt(1,7)/SiO,,
Pt/HB, Pt/LCHB, Pt/LCLB y Pt/NaB. Temp. reaccion=300 °C, H,/cresol=65. Referencias: Con-

version de m-cresol (A), Rendimiento de livianos C1-C5 (X), benceno ( V'), metilciclohexano
(@), tolueno (m), fenol (P ), pesados (¢).

La relacion entre la cantidad de sitios de la funcion metélica y la funcion acida
desempefia un importante rol en la distribucion productos. La correspondiente para cada
catalizador se muestra en la Tabla 7.5. El nimero de sitios metalicos estd dado por el
numero de atomos de platino expuestos, que se calculan teniendo en cuenta la carga de
metal por gramo y la dispersion metéalica determinada por quimisorcion. Los sitios 4ci-
dos se calculan como los moles de piridina adsorbida por gramo obtenidos por TPD.

Cada molécula de piridina desorbida se supone se encontraba sobre un sitio acido.
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Para Pt/HB, Pt/LCHB, Pt/LCLB y Pt/NaB es 69, 43, 20 y 62 veces mas chica,

respectivamente, que en el caso del Pt/y-ALOs.

Tabla 7.5: Relacion sitios metalicos-sitios acidos totales (SM/SA).

Relacion SM/SA

Catalizador moles Pt/moles Py
10
Pt(1,7)/Si0, 65,1
Pt(1,7)/y-ALL,O4 189,2
Pt(1,7)/HB 2,7
Pt(1,7)/LCHB 43
Pt(1,7)/LCLB 9,2
Pt(1,7)/NaB 3,1
Pt(1,7)/HNaB 2,7
Pt(1,7)/SiO,N 183,0

Un parametro muy importante en las reacciones de condensacion con formacion
de compuestos pesados, es la densidad de sitios 4cidos, que determina la distancia entre
los mismos, y la posibilidad de que reaccionen moléculas adsorbidas en sitios adyacen-
tes formando compuestos pesados. Los catalizadores Pt/zeolitas beta, tienen una densi-
dad de sitios acidos alta comparada con la alumina y la silice, y por este motivo se ob-
serva mayor selectividad a compuestos pesados.

También existe diferencia en la naturaleza de los sitios 4cidos. En el caso del ca-
talizador Pt/Si0; se detectd la formacion de compuestos pesados (Figura 7.12), por lo
que el rendimiento a estos productos no es exclusivo de la estructura y la densidad de
sitios de la zeolita. Es mas, se utilizé un catalizador diferente, no acido Pt/SiO,N (acidez
igual a 0,06 mmoles Py.m?, 3 veces menor que para Pt/SiO, y 25 veces menor que en
Pt/HB) en las mismas condiciones de reaccion (mostrado en el Capitulo VI, Figura
6.10) y no se produjeron productos pesados, confirmando el efecto de la acidez en la

formacion de productos pesados.

Los cuatro catalizadores Pt/zeolitas tienen el mismo diametro de poro medio, y

presentan diferentes valores de acidez, como se mostrd en las Tabla 7.3. En la Figura
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7.12 se puede observar que los rendimientos a tolueno son de aproximadamente 50 %
para los catalizadores Pt/HB, Pt/HCLB y Pt/LCLB, y de 60 % para Pt/NaB. Este ultimo
catalizador presenta la menor densidad de sitios Brensted, debido al intercambio de los

protones con cationes Na, generando asi sitios acidos de Lewis.

Es muy interesante la diferencia de comportamiento catalitico observado entre
este catalizador y el Pt/HB. En este ultimo, que tiene una alta densidad de sitios acidos
de Bronsted (Tabla 7.4), se produce una desactivacion muy marcada durante toda la
experiencia, mientras que en el catalizador Pt/NaB se nota una clara estabilizacion a los
100 min de reaccion. La produccion de compuestos pesados fue mas pequeiia desde el
principio en el catalizador de menor densidad de sitios acidos. La variacion de la fuerza
acida alcanzada por el intercambio i6nico con lantano, como se ve en la Figura 7.9 no
condujo a cambios en la distribucion del producto, como ocurrié cuando se estudiaron
otras reacciones [21]. Evidentemente la alta densidad de sitios &cidos presentes en estos

catalizadores no es adecuada para favorecer la produccion selectiva de tolueno.

Por lo tanto, teniendo en cuenta los resultados mostrados en el Capitulo III y los
mostrados en este capitulo, se puede concluir que la relacion metal/acido, a densidad de
sitios 4cidos constante, permite modificar la distribucion de productos hacia tolueno con
alta selectividad, y que la modificacién de la densidad de sitios &cidos y su naturaleza,
tiene un impacto muy grande en la formacion de compuestos pesados y la estabilidad
del catalizador. Esto significa, que la optimizacion de ambas variables puede requerir

un ajuste muy fino de la carga metalica y la densidad y tipo de los sitios acidos.

7.3.2.2 Influencia de la acidez y la estructura de la superficie en la estabilidad del

catalizador

Todos los catalizadores muestran desactivacion, aunque los catalizadores Pt/y-
AL Oj; y Pt/SiO; alcanzan los valores més altos de conversion de cresol y de rendimiento
a tolueno a 400 min de reaccidon, como se muestra en la Figura 7.12. El catalizador Pt/y-

Al,O3 se estabiliza después de 120 min de reaccion con valores de conversion por en-
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cima del 70 % y un rendimiento de tolueno en torno al 60 %, lo que representa una se-
lectividad aproximada del 90 %.

El catalizador Pt/SiO, presenta una caida continua en la conversion durante los
400 min de reaccion. Los ultimos puntos tomados en esta experiencia parecen indicar
que el sistema tiende a acercarse a una meseta con valores de conversion por encima de
40 % y el rendimiento de tolueno por encima de 35 %. Los catalizadores Pt/SiO, y Pt/y-
Al,O3 presentan muy baja densidad de sitios acidos, siendo la naturaleza de los sitios
diferentes, principalmente con sitios de tipo Brensted en el primero. En la distribucion
de productos se puede ver que en este catalizador (Pt/SiO,) se forman compuestos pesa-
dos y se produce desactivacion. En el caso del catalizador Pt/y-Al,O3 los sitios acidos
son predominantemente de tipo Lewis, y a pesar de tener una mayor densidad de sitios,
no se observa formacion de compuestos pesados y el catalizador se estabiliza luego de
unos minutos en reaccion.

Como se discuti6 en el Capitulo VI, la mayor fuerza acida de la alimina favore-
ce el craqueo de los productos condensados, generando, por un lado, mayor cantidad de
livianos, pero por otro, evitando la acumulacion de compuestos carbonosos en el sopor-
te. La Tabla 7.5 presenta los contenidos de coque formado durante estas experiencias de
actividad. Puede verse que el contenido de coque del catalizador Pt/y-Al,O3 es 1,84 %,
mientras que en el caso del Pt/SiO, fue de 3,35 %.

En el Capitulo VI se mostr6 que el catalizador mesoporoso Pt/SiO;N es signifi-
cativamente mas estable que el Pt/SiO,, y esta diferencia se asigna a su menor densidad
de sitios acidos. Sin embargo, fue menos estable y con mayor formacion de coque que
el catalizador Pt/y-Al,Os, consecuencia de una insuficiente actividad para craquear los
precursores de depdsitos carbonosos, por poseer sélo sitios de baja fuerza acida.

En la Tabla 7.1 se mostraron los valores de superficie especifica y volumen de
poro del catalizador Pt/NaB determinados luego de ser usado en reaccion. Se observo
que ambos parametros disminuyeron en forma muy marcada, lo que indica que se pro-
duce bloqueo de boca de poros, lo que ademés del bloqueo de sitio por deposicion de

coque, produce una caida continua de la actividad. El area de microporos decrecid 8
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veces y la externa aproximadamente 4 veces. La disminucion del area superficial interna
es mayor, ya que las bocas de los poros resultaron bloqueadas. Evidentemente, el menor
tamafio de poro en los catalizadores de Pt/zeolitas conduce a una desactivacion mas
rapida, por lo que estos catalizadores microporosos no son adecuados para catalizar esta
reaccion en la cual existe una importante tendencia a formar depositos carbonosos. Adi-
cionalmente, la cantidad de carbon depositado sobre los catalizadores usados Pt/zeolitas
después de 400 min de reaccion es de 3 a 6 veces mayor que la depositada sobre
Pt/Si0,, y mas de 10 veces mayor que la depositada en Pt/y-Al,O3 (Tabla 7.6). Eso esta
de acuerdo con las estabilidades observadas y el mayor nivel de conversion y rendi-
miento hacia tolueno obtenido sobre Pt/y-Al,Os. En la Figura 7.13 se presentan los per-

files de TPO correspondientes a los valores de la tabla 7.6.
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Figura 7.13: Perfiles TPO de Pt(1,7)/y-ALOs, Pt(1,7)/SiOs, Pt(1,7)/HB, Pt(1,7)/LCHB,
Pt(1,7)/LCLB, Pt(1,7)/NaB.
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Tabla 7.6: Porcentajes de carbon obtenidos por TPO luego de 390 min de reaccion.

Catalizador %C
Pt/y-ALO; 1,84
Pt/Si0O, 3,35
Pt/HB 17,43
Pt/LCHB 13,95
Pt/LCLB 10,75
Pt/NaB 11,81

En todos los casos, existe un primer pico agudo que corresponde al carbon de-
positado sobre el metal o cerca de las particulas de metal, y una segunda sefial menos

marcada, que corresponde al carbon depositado sobre el soporte [22, 23].

En los Capitulos III y IV se determiné que en el caso del catalizador Pt/y-Al,O;
los sitios acidos se desactivan mas rdpido que los metdlicos. Para determinar si este
comportamiento también se da con otros catalizadores se realizaron experimentos a di-
ferentes tiempos de contacto (W/F) con Pt/HB. En la Figura 7.14 se muestran los perfi-

les de TPO obtenidos en este caso.
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Figura 7.14: Perfiles de TPO luego de 390 min de reaccion para Pt/HB a distintos W/F: 11 h
(a), 0,15h (b) y 0,1 h (c).
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Se encontr6 la misma tendencia que en el caso de los catalizadores de Pt/y-
Al,Os. Para altos tiempos de contacto, se forma menor cantidad de coque, y principal-
mente sobre los sitios acidos (que queman a altas temperaturas), y a bajos tiempos de
contacto se forma mayor cantidad de coque que se deposita tanto sobre los sitios metali-

cos como sobre los acidos.

El intercambio i6nico de Pt/HB con lantano produce un efecto diferente en la
acidez que el intercambio con sodio (ver Tabla 7.3). El intercambio con lantano produjo
una disminucion de la densidad de sitios acidos, con una menor proporcion de sitios
fuertes y mayor proporcion de sitios de fuerza intermedia. Sin embargo, la conversion y
estabilidad es practicamente igual para los catalizares Pt/HB, Pt/LCHB y Pt/LCLB, con
una mayor proporcion de compuestos pesados obtenidos en el primero, que es el de ma-
yor densidad de sitios. La cantidad de coque aumenta al aumentar la fuerza acida y la
densidad total de sitios, y como consecuencia, el %C disminuye en el orden: Pt/HB>
Pt/HCLB> Pt/LCLB. No obstante, este cambio no se refleja significativamente en la

estabilidad de los catalizadores.

La alta densidad de sitios acidos, no solo es indeseables para la distribucion de
productos, sino también para la estabilidad del catalizador. Por otro lado, las estructuras
mesoporosas son mas convenientes para tener un catalizador mas estable, al evitar la

desactivacion por bloqueo de poros.

7.3.2.3 Depositos de coque y regeneracion de los catalizadores

La Figura 7.13 muestra los perfiles de TPO para todos los catalizadores usados
comparados en este capitulo. Estos perfiles fueron obtenidos luego de ensayos cataliti-
cos realizados con valores de W/F que permitieron obtener conversiones de alrededor
de 80 %, y con una relacion Hy/cresol de 65 en todos los casos. En todos los catalizado-
res se observaron dos maximos, a 250 °C y 530 °C aproximadamente.

La temperatura del segundo pico tiene relacion con la presencia de sitios acidos

fuertes, que conducen a una polimerizacion de los depdsitos, que ocurre no solo durante
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la reaccion, sino también durante el mismo analisis de TPO, tal como se ha demostrado
en catalizadores basados en zeolitas Y, e intercambiados con lantano (LCH-Y, LCL-Y,
H-Y) en reacciones de alquilacion de isobutano [24]. Notar que el catalizador Pt/LCLB
que presenta una baja densidad de sitios de alta fuerza, tiene un perfil de TPO en el cual

el segundo pico aparece a menor temperatura que en los otros catalizadores.

La Figura 7.15 muestra los ciclos de reaccion antes y después de un tratamiento

de regeneracion con aire a 350 °C para Pt/y-Al,O3 y Pt/Si0,, y a 400 °C para Pt/NaB.
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Figura 7.15: Conversion y rendimiento a productos. Pt(1,7)/y-Al,05, Pt(1,7)/SiOx(B) y
Pt(1,7)/NaB (C) antes y después de regeneracion con aire. Reaccion a 300 °C, H,/cresol=65.
Referencias: Conversion de m-cresol (A), Rendimiento de livianos C1-C5 (X), benceno ( V'),

metilciclohexano (@), tolueno (m), fenol (» ), pesados (¢)

250



Zanuttini, Maria Soledad - 2014 -

CAPITULO VII

Las condiciones de W/F fueron elegidas de manera poder observar el fendémeno
de desactivacion-regeneracion: W/F=0,08 g h (gcresol)'1 para Pt/y-Al,O3, y W/F=0,1
eat h (Zeresol) ™! para Pt/SiO, y Pt/ NaB.

Se puede observar en la Figura 7.15 que la temperatura de regeneracion utilizada
es suficiente para recuperar la actividad de los catalizadores. Como se mostrd en los
Capitulos III y VI para Pt/y-Al,O; y para Pt/SiO,, s6lo una pequefia proporcion de co-

que permanece en los sitios acidos luego de este tratamiento.

Para determinar la fraccién de coque removida en estos tratamientos de regene-
racion, se estudiaron los tres catalizadores por TPO, siguiendo un programa de tempera-
tura igual al usado en la regeneracion, y aumentando luego la temperatura para determi-

nar la fraccion no quemada. Los resultados se muestran en la Figura 7.16.

El pico que aparece al aumentarse la temperatura corresponde al coque no que-
mado a la temperatura de regeneracion. La proporcion de coque, mostrada como por-
centaje del total de carbén quemado en la grafica en cada caso, que se mantuvo en los
sitios 4cidos después del tratamiento de regeneracion es la responsable del ligero au-
mento de selectividad hacia tolueno, y la menor selectividad hacia productos pesados,

ya que la relacion funcion metélica/funcion acida aumenta levemente.
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Figura 7.16: Perfiles de TPO para la regeneracion de Pt/y-Al,Os, Pt/SiO,y Pt/NaB.
Ademas del tratamiento de regeneracion en corriente de aire, se estudio la rege-
neracion en H, a 500 °C. La Figura 7.17 muestra los resultados de actividad antes y des-

pués de la regeneracion para los tres catalizadores: Pt/y-Al,Os, Pt/SiO, y Pt/NaB.

252



Zanuttini, Maria Soledad - 2014 -

CAPITULO VII

gézhgféx;%:;
AR S

0 50 100 150 200 250 300 350

Tiempo, min

Figura 7.17: Conversion y rendimiento a productos. Pt(1,7)/y-Al,Os, Pt(1,7)/SiO,, Pt(1,7)/NaB
antes y después de regeneracion con H, a 500 °C. Reaccion a 300 °C, H,/Cr=65. Referencias:
Conversion de m-cresol (A), Rendimiento de livianos C1-C5 (X), benceno ( V), metilciclohexano
(@), tolueno (m), fenol (»), pesados (¢)

La regeneracion permitié recuperar la actividad en el caso de Pt/SiO, y Pt/NaB,
pero no para Pt/y-Al,Os. En el caso de este ultimo catalizador, el tratamiento a alta tem-
peratura en hidrégeno de Pt/y-Al,O; conduce a la formacidon de coque con alta toxici-
dad, lo que produce la disminucién de la actividad de la funcién &cida en una forma tal
que el catalizador pierde la actividad para la etapa de deshidratacion que se necesita con
el fin de obtener tolueno, tal como se explicod en el Capitulo III. La alimina es la que

presenta sitios de mayor fuerza acida de estos tres catalizadores. Por lo tanto, durante el
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tratamiento en hidrogeno, la fraccion no quemada aromatiza y oligomeriza sobre estos

sitios, dejando residuos de alta toxicidad.

7.4 CONCLUSIONES

En este capitulo, se analiz6 la influencia de la densidad, tipo y fuerza de sitios
acidos asi como de las propiedades texturales, para la reaccion de desoxigenacion m-
cresol a presion atmosférica de catalizadores de platino soportado sobre materiales de
baja y media acidez, micro y mesoporosos. La molécula de tolueno, valiosa por su alto
numero de octano, fue el principal producto obtenido a partir de m-cresol con todos los
catalizadores estudiados.

A fin de tener un alto rendimiento hacia tolueno, es deseable tener: a) un catali-
zador con alta relacion sitios metalicos-sitios acidos, b) baja densidad de sitios acidos
pero suficiente para permitir la deshidratacion, c) sitios con fuerza relativamente alta
para permitir que no se acumulen productos condensados en la superficie. Una alta den-
sidad de sitios acidos de Bronsted cataliza la formacion de productos pesados, y por
tanto, son perjudiciales para la estabilidad del catalizador. La cantidad de depositos car-
bonosos formados sobre sitios acidos de Lewis es mas baja, y aparentemente de menor
toxicidad.

Las estructuras mesoporosas permitieron tener catalizadores mas estables, ya
que las zeolitas microporosas conducen a una rapida desactivacion por bloqueo de los
poros.

Por todas estas razones, los catalizadores de Pt/y-Al,Os y Pt/Si0, mostraron un
mejor comportamiento catalitico que los Pt/HB y Pt/HB modificada. De hecho, el cata-
lizador Pt/y-Al,O3; mostrd el mejor resultado, teniendo una adecuada densidad y fuerza
de sitios acidos, en este caso particular del tipo de Lewis.

El intercambio i6nico de la zeolita HB con lantano produjo una modificacion en
la fuerza de los sitios acidos, disminuyendo la relacion de sitios de acidez fuerte/media.

Sin embargo, no hubo efecto apreciable de este cambio sobre la distribucion de produc-
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tos. Solo la cantidad de coque formada aument6 con el incremento de la fuerza acida,
pero esto no se vid reflejado en la estabilidad de catalizadores en las condiciones de
reaccion estudiadas.

El coque se forma tanto sobre los sitios metalicos como sobre los 4cidos, obser-
vandose un envenenamiento mas rapido de estos ultimos. Un tratamiento en aire a 350-
400 °C es suficiente para regenerar todos los catalizadores estudiados en este capitulo,
por recuperacion de los sitios metalicos y una fraccion importante de los sitios acidos.
Los catalizadores de platino soportados sobre zeolitas también pueden ser regenerados

en hidrogeno a 500 °C.
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CAPITULO VIII

8.1 INTRODUCCION

En este capitulo se presentan resultados preliminares del estudio de las reaccio-
nes de desoxigenacion del m-cresol a presion atmosférica, obtenidos con catalizadores
metalicos soportados. Los catalizadores de platino soportados sobre y-Al,Os3 fueron es-
tudiados en los Capitulos III y VI; sobre SiO, en el Capitulo VI, y sobre zeolitas beta en
el Capitulo VII. Los resultados obtenidos con el catalizador de Pd/y-Al,Oj; fueron anali-
zados en el Capitulo V.

En estos ultimos afios, durante la realizacion de esta tesis, se reportaron trabajos
utilizando compuestos fenolicos como cresol, anisol y guaiacol, utilizando similares
condiciones de reaccion, donde se utilizan catalizadores con metales no preciosos
(Ni,P/S10,, Fe,P/SiO,, MoP/SiO,, Co,P/Si0, y WP/Si0,) [1]. Se utiliz6 el catalizador
Ni/Si0; para desoxigenar benzaldehido y o-tolualdehido con alta selectividad a benceno
y tolueno a presion atmosférica [2]. Catalizadores de Ni,P, MoP y NiMoP sobre silice
fueron estudiados en la hidrodesoxigenacién de anisol [3]. Ambos sitios metalicos (Ni°*
y Mo®) y los grupos PO-H fueron activos en la desmetilacion, hidrogenolisis e hidro-
genacion. Los sitios metalicos, en especial los de niquel, fueron mucho mas activos que
los grupos PO-H. Por otro lado, un catalizador Fe(15)/SiO; se utilizo para desoxigenar
guaiacol obteniendo una selectividad de la fraccion de benceno-tolueno-xilenos relati-
vamente alta [4].

Zhao y col. [1] indicaron que la actividad y selectividad de los catalizadores de-
penden fuertemente de la naturaleza de la fase activa y la del soporte. Estos factores
influyen en especial sobre dos reacciones principales competitivas, a saber, la desoxige-
nacion y la hidrogenacion completa del anillo aromatico. Los metales de transicion (Fe,
Co, Ni) y los metales nobles (Pt, Pd, Ru, Rh, Ir) son conocidos por catalizar la reaccion
de hidrogenacion, necesaria para la desoxigenacion de compuestos aromaticos, aunque
la mayoria de ellos son capaces de catalizar la hidrogenacion completa del anillo aroma-
tico en el rango de temperaturas de 200 a 400 °C [5, 6], lo cual no es conveniente. Em-

mett y Skau [5] no detectaron ninguna actividad para la hidrogenacion de benceno entre
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200 y 400 °C al trabajar con hierro. Yoon y Vannice [6] midieron una actividad relati-
vamente baja para la misma reaccion con catalizadores de hierro sobre n-Al,Os, SiO; o
carbon activado, en comparacion con otros metales de transicion (Ni, Co) o metales
preciosos. Esta es la razon por la que varios autores han escogido hierro como fase acti-
va para la desoxigenacion de compuestos oxigenados, esperando minima hidrogenacion
del anillo aromatico [4].

Las interacciones metal-soporte y la acidez del soporte juegan un papel crucial
en la compleja quimica de catalizadores soportados de metales de transicion. Esto fue
estudiado en la hidrogenacion de hidrocarburos aromaticos [7, 8], asi como para los
alcoholes aromaticos [9-12]. El benceno se hidrogena mas facilmente en catalizadores
de niquel cuando se usa silice como soporte en lugar de alumina [12]. Para la reaccion
HDO en catalizadores de Mo soportado, la alimina presentd6 mayor actividad, pero ra-
pida desactivacion debido a depdsitos de coque. En contraste, el uso del carbon activado
menos acido dio lugar a una menor actividad, pero una mejor selectividad a productos
desoxigenados [9, 12].

La hidrogenacion debe ser suave con el fin de favorecer la produccion de com-
puestos aromaticos desoxigenados sin llegar a la hidrogenacion completa del anillo. El
catalizador debe actuar selectivamente hacia la hidrogenolisis del enlace O-C que une el
grupo hidroxi o metoxi al anillo, es decir, debe ser capaz de activar el hidrégeno mole-
cular y el enlace O-Cqyromatico- POT Otra parte, debe ser resistente a los productos de la pi-
rolisis como el agua y tener los aspectos deseados de cualquier catalizador: bajo costo,
minima desactivacion, facil regeneracion y disposicion final no agresiva con el medio
ambiente [4].

En cuanto a los catalizadores de paladio, en reacciones de hidrogenacion, la ac-
tividad estd limitada a la habilidad de este metal para disolver atomos de hidrogeno,
manteniendo asi, una baja concentracion de hidrégeno en la superficie [13].

Talukdar y col. estudiaron la hidrogenacién de fenol sobre catalizadores de pa-
ladio y platino sobre alimina en un reactor de flujo continuo en fase gasesosa, a 10 bar

y 200-275 °C [14]. Obtuvieron una selectividad cercana al 100 % hacia productos hidro-
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genados, ciclohexanona y ciclohexanol. Los catalizadores de platino favorecieron la
produccion de ciclohexanol, mientras que los de paladio favorecieron la produccion de
ciclohexanona, siendo el primer catalizador dos veces mas activo que el segundo. Esta
actividad depende de una serie de factores como temperatura y presion, velocidades de
adsorcion y desorcion de reactivos y productos en la superficie del catalizador [14].

La sinterizacién puede ser otro factor que haga que el comportamiento de los
metales sea diferente. Las particulas dispersas de paladio son mas sensibles a la tempe-
ratura de reduccion en hidrégeno que las de platino [15]. La sinterizacién reduce en
mayor medida el 4rea superficial del paladio y como consecuencia su actividad cataliti-
ca es diferente. La interaccion metal-soporte (SMSI) juega un rol importante, siendo
esta magnitud la que determina el grado de activacion de la molécula en la superficie
[14].

Estudios en fase acuosa de desoxigenacion de fenol usando catalizadores de pa-
ladio sobre carbon en reactor “batch”, mostraron que se favorecen las reacciones de
hidrogenacion hacia ciclohexanol entre 67 y 150 °C. En este caso también se comprobo
que la molécula de fenol no sufre hidrogendlisis directa hacia benceno a 50 bar de pre-
sion de Hy, y que el producto de hidrogenacion, el ciclohexanol, experimentd remocion
de su oxigeno por deshidratacion en presencia de un catalizar dcido como H3;PO4 a tem-
peraturas superiores a los 200 °C [16].

Por otro lado, Liu y col. [17] utilizaron catalizadores con los mismos metales
sobre SiO,-Al,O; en la hidrodesoxigenacion de benzofurano a 280 °C y 30 bar. Estable-
cieron que la ruta de hidrogenacion en la HDO de benzofurano era la tnica que podria
llevar a formaciones de hidrocarburos. La ruta de hidrogenacion requiere la saturacion
del anillo aromatico antes de la eliminacion de cualquier heteroatomo. Al estudiar cata-
lizadores de platino y paladio sobre carbon activado en igual condiciones, vieron que el
paladio posee mayor actividad hidrogenante y desoxigenante que el platino [18].

En este capitulo III se muestran resultados obtenidos en un “screening” de cata-
lizadores con el objetivo de encontrar alternativas al platino. Se estudiaron catalizadores

de paladio sobre distintos soportes (y-Al,O3, SiO,, a-Al,O3 y C activado). Por otro lado,
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se tuvo como meta encontrar catalizadores que no posean metales nobles, reemplazan-
dolos por metales de transicion, de manera de reducir notablemente los costos de catali-
zador y consecuentemente los del proceso, y lograr independencia de metales de mayor
costo de obtencion y menos abundantes en la naturaleza. Con el objetivo de aumentar la
efectividad del proceso, reducir al minimo la desactivacion del catalizador por forma-
cion de depositos de coque y disminuir los inconvenientes que posee la gamma-alumina
en presencia de grandes cantidades de agua, se selecciond SiO, como soporte. Se estu-
diaron los catalizadores de Ni(1,7)/Si0, y de Fe(15)/S10,.

Se comparan los resultados del estudio de las reacciones de desoxigenacion de
m-cresol a presion atmosférica, en un reactor de lecho fijo en fase gas en presencia de
H,, usando catalizadores de paladio sobre distintos soportes: y-Al,Os, Si0,, a-Al,O3y C
activado. Por otro lado, se muestran también resultados obtenidos con catalizadores de

Ni(1,7)/ SiO, y Fe(15)/SiO.

8.2 EXPERIMENTAL

8.2.1 Preparacion de los catalizadores

Se prepararon catalizadores de paladio depositados sobre diferentes soportes, pa-
ra tener mayor informacion acerca de la interaccion metal-soporte involucrada en las
reacciones estudiadas. Estos son:

- Pd(1,7)/y-Al,O3

- Pd(1,7)/S10,

- Pd(1,0)/a-AlL O3

- Pd(1,0)/C

Ademés, se prepararon catalizadores con metales de transicion:

- Fe(15)/S10,

- Ni(1,7)/Si0,



Zanuttini, Maria Soledad - 2014 -

CAPITULO VIII

8.2.1.1 Preparacion de los catalizadores soportados de Paladio.

Para los catalizadores de paladio el precursor usado fue PdCl, (4lfa Aesar) di-
suelto en agua acida (solucion acuosa de HCI al 0,01 %). La concentracion de paladio
en la solucion fue de 10 g.l'l. Los soportes empleados fueron y-Al,Os, a-AlyOs, silica
gel y C activado. Estos catalizadores se calcinaron a 350 °C durante 2 h.

El C activado empleado como soporte fue del tipo GA160 marca Carbonac, gra-
nular de origen vegetal. Fue previamente purificado mediante tratamientos con distintos
acidos y reduccion con H, de modo de eliminar todos los grupos funcionales y funda-

mentalmente el azufre [19].

8.2.1.2 Preparacion del catalizador soportado de niquel.

El precursor utilizado para generar el catalizador Ni(1,7)/Si0, fue Ni(NOs), (4l-
fa Aesar). Se utiliz6 una solucién de 38 g.I"'. La calcinacion se efectud a 500 °C durante

3h

8.2.1.3 Preparacion de los catalizadores soportados de hierro

El catalizador Fe/SiO, se prepar6 mediante el método de impregnacion humeda
con una solucién 7,4 g.I"' de Fe(NOs)3.9H,O (4lfa Aesar). Estos catalizadores se calci-

naron a 500 °C durante 2 h.

8.2.2 Caracterizacion

Las diversas técnicas utilizadas para la caracterizacion de los catalizadores fres-
cos y usados estudiados en este capitulo ya fueron descriptas en detalle en el Capitulo
II. A continuacion se resumen los principales datos de cada una de las técnicas emplea-
das.

La superficie especifica, area BET, fue obtenida por la técnica de fisisorcion de

N». Los volumenes de poro se estimaron mediante el método t-plot.
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Las estructuras cristalinas se caracterizaron por difraccion de rayos X (XRD).
Los difractogramas correspondientes se obtuvieron a una velocidad de barrido de
4° min™', entre 20 = 5 ° a 100 ° utilizando una fuente de radiacion CuK, en todos los ca-
SOS.

Los perfiles de reduccion a temperatura programada (TPR) se obtuvieron a una
velocidad de calentamiento de 10 °C min™ ' en 5 % Hy/Ar (30 ml min™'). La temperatura
se aumento de 20 a 900 °C. Los cambios producidos se registraron a través de un detec-
tor de conductividad térmica (TCD).

Las distribuciones de tamafio de particula se determinaron por microscopia elec-
tronica de transmision (TEM). En el caso de los catalizadores de paladio, a partir del
valor medio del didmetro de particula calculado como el promedio volumen-area (Dva),
se obtuvo una “dispersion metalica tedrica” a través de la formula: Disper-
sion=0,885/Dva [20] ya mostrada en el Capitulo II.

La dispersion metalica también se determind por quimisorcion dindmica de pul-

sos de CO.

La acidez del soporte y de los catalizadores fue medida a través de la técnica de
desorcion a temperatura programada (TPD) de piridina. Previo a la adsorcion de la piri-
dina, las muestras se pretrataron in situ con flujo de N, a 300 °C. La adsorcién se hizo a
temperatura ambiente, inyectando la misma liquida en exceso de manera de inundar el
lecho. Cuando la sefial de FID se estabiliza a 150 °C se inicia la experiencia de TPD
calentando hasta 750 °C a 12 °C min™. Se supone que se produce la adsorcion de una

molécula de piridina por cada sitio acido del catalizador.

Los perfiles de oxidaciéon a temperatura programada (TPO) y la cantidad de ma-
teriales carbonosos depositados sobre cada catalizador agotado se determinaron usando
una corriente de 5 %v/v de O, en N, y una velocidad de calentamiento de 12 °C.min".

Los productos de oxidacion se detectaron con un detector de ionizacidon de llama (FID).
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8.2.3 Ensayos cataliticos

Los ensayos cataliticos se realizaron a presion atmosférica en un reactor de le-
cho fijo de flujo continuo, que consiste en un tubo de cuarzo de 6 mm de didmetro in-
terno. El lecho de catalizador fue colocado sobre lana de cuarzo y por encima del mis-
mo se cargaron perlas de cuarzo con el fin de mejorar la transferencia de calor.

Antes de cada reaccion, el catalizador fue sometido a un pretratamiento in situ
de reduccion en flujo de H, (30 ml.min™) con calentamiento a 10 °C.min™" a partir de
temperatura ambiente hasta 300 o 500 °C, y se mantuvo a esta temperatura durante 1 h.
Luego, el catalizador se enfri6 a la temperatura de reaccion (200 - 450 °C).

La alimentacién de m-cresol se realizo a través de burbujeo del gas “carrier”
(N2/H>) a través del liquido, con el fin de saturar el gas con el reactivo. La temperatura
del burbujeador fue seleccionada en el rango de 55-90 °C. Su caudal se vari6 entre 5-30
ml.min™'. En estas condiciones, la presion parcial de cresol en la corriente de gas ali-
mentado al reactor fue entre 1,4 y 11,5 Torr, y el tiempo de contacto (W/F) se fijo entre
0,1y 38 gcat.h.(gcresol)'l. Luego de cada experimento, el lecho de catalizador se purgd
con H; a la temperatura de reaccion durante 30 min.

La corriente de salida del reactor se analizé en un cromatdgrafo gaseoso conec-
tado en linea con el sistema y equipado con una columna capilar ZB-5 (15 m) y un de-
tector FID.

Con el fin de evaluar las actividades cataliticas de los catalizadores de paladio a
diferentes tiempos de contacto, el W/F se vari6 entre 11,3 y 0,4 gcm.h.(gcresol)'1 cambian-
do la masa de catalizador cargada en el reactor, manteniendo el caudal de hidrogeno y la
temperatura del saturador constante. En el caso del Fe(15)/Si0; los tiempos de contacto
utilizados fueron 37; 7; 1,5 y 0,4 gcat.h.(gcresol)'l. Para Ni(1,7)/S10; dichos valores fueron
27;7;1,5y0,15 gcat.h.(gcresol)'l.

Para los catalizador Fe(15)/SiO; y Ni/(1,7)S10, se analiz6 el nivel de conversion
y los rendimientos de cada producto a diferentes temperaturas. Los experimentos se
llevaron a cabo con la misma muestra de catalizador, aumentando la temperatura desde

200 a 450 °C, en saltos de 50 °C. Luego de la estabilizacion del sistema a cada tempera-
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tura, se tom6 muestra. Luego el reactor se enfrid progresivamente, utilizando el mismo
procedimiento que en el camino ascendente de temperatura para determinar la actividad
catalitica. Se adopt6 este método secuencial para comprobar también la estabilidad del
catalizador, por comparacion de las actividades obtenidas en el camino ascendente y

descendente de temperatura.

8.3 RESULTADOS Y DISCUSION. CATALIZADORES DE PALADIO

8.3.1 Caracterizacion

El catalizador de Pd(1,7)/y-Al,O; fue caracterizado y evaluado en detalle en el

Capitulo V. Aqui solo se mostraran los resultados con fines comparativos.

8.3.1.2 Superficie especifica y volumen de poro

La Tabla 8.1 muestra los resultados de area BET y diametro de poro obtenidos

mediante experiencias de fisisorcion de N, sobre los catalizadores de paladio.

Tabla 8.1: Area superficial especifica, el volumen y diametro medio de poros de distintos cata-
lizadores de paladio utilizados.

. Area BET \% Diametro de poro
Catalizador (m’ g) (ml g’l) (A) P
Pd(1,7)/y-AlL,O4 203 0,489 102,8
Pd(1,7)/Si0O, 361 0,243 27,2
Pd(1,0)/a-Al04 <1 0,005 68,0
Pd(1,0)/C 1063 0,357 90,9

Entre estos 4 catalizadores existe una gran diferencia en 4rea especifica y didme-
tro de poro. El soporte alfa-alimina es un material de muy baja superficie respecto a
gamma-alimina y silice, mientras que el carbon activado posee un valor de area BET
que es 3-4 veces mayor. Los didametros medios de poro son similares para el catalizador
de paladio sobre gamma-alimina y carbon pero, alrededor de 30 A menor para alfa-

alimina, y es alrededor de 3-4 veces menor para Pd/SiO,.
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8.3.1.3 Difraccion de rayos X (XRD)

Los difractogramas de gamma-alimina sin impregnar e impregnada con 1,7 %
de paladio fueron mostrados en el Capitulo V. No se observaron sefales correspondien-
tes a los cristales de paladio, lo que indica que las particulas de metal son pequefias. En
la Figura 8.1 se presentan los difractogramas obtenidos para Pd/SiO, con el halo amorfo
corresponderte a la silice, presentando un pico caracteristico en 260 = 23,8°, y los obteni-
dos para Pd/a-Al,O3; y Pd/C, donde se ven los picos caracteristicos de los soportes. En

ninguno de los casos se observaron sefiales de paladio.
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Figura 8.1: Patrones de XRD del catalizador frescos Pd(1,7)/SiO, , Pd(1,0)/C y Pd(1,0)/a-
AlLO;, Sefiales caracteristicas JCPDS-ICDD de paladio (linea de trazos).

8.3.1.4 Reduccion a temperatura programada

El analisis de Reduccion a Temperatura Programada de Pd(1,7)/y-Al,O3 se reali-
706 partiendo de -50 °C. El perfil mostré un pico de reduccion de paladio a 30 °C y un
segundo pico a 139 °C. La Figura 8.2 muestra lo obtenido con el catalizador
Pd(1,7)/Si0,. Se observa un pico a 150 °C. El perfil en este caso no fue adquirido desde

temperaturas subambiente, por esa razoén el pico a baja temperatura no fue observado.
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En base a estos resultados, la reduccion del catalizador previa a la reaccion fue hecha a

300 °C.
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Figura 8.2: TPR de Pd/SiO,y Pd/ y-ALO;

Los perfiles de TPR obtenidos con Pd/a-Al,O3 y Pd/C mostraron picos por deba-

jo de 300 °C, por lo que se activaron a esa temperatura antes de cada reaccion.

8.3.1.5 Quimisorcion de CO

Las dispersiones metalicas, calculadas por quimisorcion de CO y a partir de los

tamafios de particula obtenidos por TEM se muestran en la Tabla 8.2.

Tabla 8.2: Tamaiio de particula promedio obtenido por TEM y dispersién metalica obtenida por
quimisorcion de CO.

Tamaiio particula  Dispersion tedrica Quimisorcion

Catalizador metalica TEM de CO
(nm) (%) (%)
Pd/y-Al,04 3,2 27,66 16,7
Pd/Si0, 8,0 11,06 10,3
Pd/a-Al,O4 nm nm 4.0
Pd/C nm nm 30,7

nm: no medido
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El catalizador soportado en alfa alimina presenta una baja dispersion debido a

su baja superficie especifica.

Como fue planteado en el Capitulo V, las particulas dispersas de paladio son
mas sensibles a la temperatura de reduccion en hidrégeno que las de platino [15]. Es por
esta razon que se obtienen dispersiones menores. Es probable que durante la activacion
del catalizador, la sinterizacion reduzca en mayor medida el 4rea superficial del paladio
y como consecuencia las particulas del mismo serdn mayores que en el caso del platino.
Por otro lado, la interaccion metal-soporte de la particulas de paladio es menor, y por lo
tanto se sinterizan mas facilmente [14]. Por este motivo, alin para soportes de gran su-
perficie especifica como SiO, o C activado, se obtienen catalizadores con una pequefia

proporcion de metal expuesto.

8.3.1.6 Microscopia electronica de transmision (TEM)

La Tabla 8.2 muestra los valores de tamafio de particula metalica obtenidos por
TEM de los catalizadores frescos de 1,7 % de paladio sobre y-Al,O3 y SiO». La Figura
8.3 muestra los histogramas obtenidos para cada caso, donde se representan las frecuen-

cias en que aparecen diferentes valores de tamafios de particula.
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Figura 8.3: Histogramas obtenidos por TEM, para la distribucion de tamafios de particula en
los catalizadores Pd(1,7)/y-Al,O; y Pd(1,7)/Si0,.
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Se puede observar que el paladio tiene un rango mas amplio de tamafios sobre
Si0; que sobre gamma-alimina. Sobre este ultimo soporte, se formaron particulas mas
pequeias por mayor interaccion metal-soporte y es por eso que la dispersion es mayor,

como se comprobo por quimisorcion de CO.

La Figura 8.4 muestra una fotografia obtenida por microscopia electronica de
transmision para Pd(1,7)/Si0,. La correspondiente a Pd(1,7)/y-Al,O3 ya fue mostrada en
el Capitulo V (Figura 5.2). Se puede observar que las particulas de paladio soportado en

silica son de mayor tamafio.

Figura 8.4: Micrografia TEM de Pd(1,7)/ SiOs.

8.3.1.7 Desorcion a temperatura programada (TPD)

En el Capitulo V se mostro que el valor de acidez del catalizador Pd/y-Al,O3 ob-
tenido por TPD de Piridina fue 0,25 mmoles Py g y el de la gamma-alumina fue 0,08
mmoles Py g"'. Es decir, la impregnacién de alimina con paladio cambié el perfil de
TPD de piridina considerablemente. Esto es debido a que el precursor usado en este

caso fue cloruro de paladio, y este anion es un promotor de la acidez de la alumina.

272



Zanuttini, Maria Soledad - 2014 -

CAPITULO VIII

En el caso de Pd(1,0)/a-Al,Os el perfil de acidez es casi plano, con un valor de

densidad total de sitios por debajo del valor de deteccion.

Los perfiles de TPD de piridina para los catalizadores de paladio comparados en

este apartado se muestran en la Figura 8.5.
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Figura 8.5: Perfil de TPD de piridina para Pd/SiO, Pd/C y Pd/y-Al,O4

La Tabla 8.3 resume los valores de densidad total de sitios obtenidos para los ca-
talizadores.

Tabla 8.3: Acidez obtenida por TPD de piridina.

Catalizador Acidez Acidez
(mmoles Py g7) (nmoles Py m?)
Pd(1,7)/y-ALOs 0,25 1,23
Pd(1,7)/Si0, 0,07 0,18
Pd(1,0)/0-ALO; <0,002 -
Pd(1,0)/C 0,06 0,05
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8.3.2 Actividad Catalitica de los soportes

En el Capitulo III se mostré que no existe conversion por descomposicion térmi-
ca del reactivo por debajo de 500 °C.

Se realizaron experiencias a 300 y a 500 °C utilizando alimina pura como cata-
lizador a los tiempos de contacto (W/F) 38 y 0,03 h.gca _gcresol'l. Estos son los valores
extremos utilizados para evaluar la actividad catalitica de los catalizadores soportados
sobre este material. En todos los casos, solo se detectd reactivo a la salida del reactor.
Es decir, la conversion de m-cresol sobre y-Al,O; fue cero. Sin embargo, luego de 160
min de reaccion a 300 °C la cantidad de depdsitos carbonosos detectada por andlisis de
TPO fue 5,14 % de C, con un maximo en el perfil a 490 °C.

El mismo tipo de experimento se realizé con a-Al,O3 y C activado, sin impreg-
nar utilizando tiempos de contacto de 0,37 v 11 h.gear Seresol - En estos casos, también se
observo solo cresol a la salida del reactor.

También se realizaron experiencias a 300 y a 500 °C utilizando silice como cata-
lizador, a dos tiempos de contacto (W/F): 170 y 0,1 h.gc, .gcmol'l. La conversion de m-
cresol fue cero. Sin embargo, la cantidad de depdsitos carbonosos detectada por analisis
de TPO fue 2,5 a 3 veces superior al depositado sobre Pd(1,7)/SiO, bajo las mismas
condiciones de reaccion, con un maximo en el perfil a 550 °C. Como se discutio6 en los
Capitulos III y IV, esto demuestra la importancia de la funcion metélica tanto en el
cambio en las velocidades relativas de las reacciones involucradas en este sistema, co-
mo en el mecanismo de formacion de coque. Evidentemente, la presencia de la funcién
metalica y el spillover del hidrégeno, mejoran considerablemente la estabilidad del cata-
lizador.

Ninguno de los soportes utilizados en este capitulo mostré actividad en las con-

diciones ensayadas.
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8.3.3 Actividad Catalitica de los catalizadores de paladio

La Figura 8.6 muestra los resultados de conversion y rendimientos de productos
en funcion del tiempo en flujo, para dos valores distintos de tiempo de contacto (W/F)

para los cuatro catalizadores de paladio.

Estos valores fueron 11 y 0,4 gcat.h.gcresol'l. Los productos de reaccién observa-
dos en todos los casos fueron tolueno, benceno, metilciclohexano e hidrocarburos livia-
nos. Solo en condiciones de alta desactivacion se observo fenol. El tolueno se forma por
desoxigenacion de m-cresol, y el benceno por hidrocraqueo del tolueno o bien por des-
oxigenacion de fenol. Esto Gltimo fue comprobado al alimentar el sistema con fenol
utilizando Pd/y-Al,O3 como catalizador. Estos resultados fueron mostrados en el Capitu-
lo V. La produccién de metilciclohexano en todos los casos es menor que la observada

con catalizadores de platino.

A W/F=11 geu.h.geresol para Pd(1,7)/y-Al,O5 se observan productos livianos y ben-
ceno en los primeros 70 min de reaccion, que se forman cuando la cantidad de sitios
tanto metalicos como acidos es alta. Como se ha visto en capitulos anteriores, la desoxi-
genacion de m-cresol a tolueno es mucho mas rapida que la demetilacion a fenol. Sin
embargo, cuando existe gran cantidad de sitios esta ultima reaccidon ocurre, seguida de
una rapida desoxigenacion a benceno. Por otro lado, en presencia de alta densidad de
sitios acidos, se favorecen las reacciones de craqueo. Ambos productos, el benceno y
los livianos, son secundarios, generados a través de una secuencia de reacciones. Es por
eso que en condiciones de alta cantidad de catalizador, se observan cantidades aprecia-

bles de estos productos secundarios.

Al producirse la desactivacion del catalizador, disminuye la cantidad de sitios
activos disponibles para la reaccion, y por tanto los rendimientos a benceno y livianos
disminuyen, y la selectividad hacia el producto primario tolueno, aumenta. Cuando la
desactivacion es muy alta, o las condiciones de reaccidon son muy severas, aparece otro

producto primario, que es el fenol.
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Figura 8.6: Resultados de conversion de m-cresol y rendimientos de productos en funcion del
tiempo de reaccion para los distintos soportes utilizados. Tiesecion: 300 °C, Hy/cresol=510. Los
simbolos representan la conversion de cresol (4 ), rendimiento de tolueno (™), metano (¢),
benceno (), fenol (»), metilciclohexano (e).
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Se puede observar que el catalizador Pd/SiO, es mas selectivo hacia tolueno,
aunque menos activo que el soportado sobre gamma-alimina. No se forman ni benceno
ni fenol en las condiciones ensayadas. La dispersion metélica de este catalizador es me-
nor que para el catalizador Pd/y-Al,Os, a pesar de tener un alto valor de superficie espe-
cifica. Por otro lado, presenta menor acidez total. Las relaciones de sitios metalicos-

sitios acidos para los catalizadores estudiados se muestran en la Tabla 8.4.

Tabla 8.4: Relacion sitios metalicos sitios acidos como (moles Pd/moles de Py adsorbida)

Relacion sitios me-

Catalizador talicos-sitios acidos
Pd(1,7)/y-AlLO; 0,22
Pd(1,7)/Si0O, 0,31
Pd(1,0)/a-Al04 1,54
Pd(1,0)/C 0,65

La relacion sitios metalicos-sitios acidos de Pd(1,7)/SiO; es similar a la de
Pd(1,7)/y-Al,Os. Sin embargo, el primero presenta menor cantidad de sitios activos, lo
que conduce a una menor actividad. De todas formas, es importante resaltar que el
Pd/Si0, muestra una selectividad muy alta a tolueno. Esto significa que la acidez de la
silice es la adecuada para generar la deshidratacion, y no producir compuestos livianos

por craqueo de productos condensados.

Por otro lado, el tamafio de las particulas metélicas sobre silice es mucho mayor
que el obtenido con gamma-alimina. Recordemos que la etapa de hidrogenacion parcial
del anillo aromatico es el primer paso necesario, y controlante, en la desoxigenacion de
cresol a tolueno y de fenol a benceno. Churin y col. [21] estudiaron la hidrogenacion de
tolueno en fase liquida a 110 °C en flujo continuo con catalizadores bifuncionales de
paladio y platino sobre alimina y zeolitas. Explicaron que para un dado metal y soporte,
existe una correlacion directa entre la actividad hidrogenante y el nimero de atomos
metalicos accesibles. Es decir, cuanto mayor es el tamafio de particula o menor la dis-

persion metalica, menor es la capacidad hidrogenante del metal.
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En el Capitulo VI, se mostrd que la selectividad a tolueno es levemente inferior
en el catalizador Pt(1,7)/SiO;, en comparacion con los catalizadores soportados sobre
AlLOs. En este caso la relacion sitios metéalicos-sitios acidos era menor que para el plati-
no soportado sobre gamma-alimina.

En el caso del paladio esta relacion es mayor para Pd/SiO, que para Pd/y-Al,O:s.
Como se explicado en el Capitulo III, cuando se analiz6 la influencia de las distintas
cargas de metal, cuando la relacién metal-soporte es alta se ven favorecidas las reaccio-
nes de desoxigenacion, que dan mayor selectividad hacia tolueno. Es por eso, que
Pd/SiO; es mas selectivo a tolueno que Pd/y-Al,O;.

Sin embargo, el catalizador Pd/Si0, es menos estable que el catalizador Pd/y-
ALOs;. La desactivacion catalitica se debe, principalmente a la deposicion de compues-
tos carbonosos.

En el Capitulo VI, por TPD e IR de piridina se determind que la silice utilizada
presenta mayoritariamente sitios Brensted débiles, a diferencia de la alimina que pre-
senta principalmente sitios Lewis, y de mayor fuerza. Por este motivo, el catalizador
soportado en la alimina era mas estable, por tener actividad suficiente para craquear los
compuestos condensados, precursores de coque. Es importante también tener en cuenta,
que se ha considerado que los sitios acidos de tipo Breonsted son mas activos para gene-
rar depdsitos carbonosos.

La Tabla 8.5 muestra los porcentajes de depdsito carbonoso formados en los ca-
talizadores usados en reaccion. Los porcentajes de depdsitos carbonosos determinados
para Pd/Si0, y Pd/y-Al,O; fueron de 6,28 y 5,00 %, respectivamente (Tabla 8.4). Por lo
tanto, el catalizador que mostré6 menor actividad fue el que form6 mayor porcentaje de
deposito carbonoso. Para bajas cantidades de catalizador cargadas en el reactor, es decir
bajos valores de W/F, se dispone de menor cantidad de paladio expuesto asi como de
sitios acidos, lo que se manifiesta como una menor conversion. Este efecto es més nota-
ble para el Pd/SiO,, debido a la menor dispersion y acidez del mismo.

Evidentemente, en el caso de Pd/SiO, existe una relaciéon metal-acido que

maximiza la selectividad a tolueno.
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Para un mismo nivel de conversion, los catalizadores Pd/a-Al,O3 y Pd/y-Al,O4
(Pd/y-Al,0O3 con W/F=0,37 h, 120 min de reaccion y Pd/a-Al,Os con W/F=11,7 hy 170

min de reaccion) muestran una distribucion de productos similar.

La menor conversion del Pd/a-Al,O3, para un mismo valor de W/F se debe a los
menores valores de superficie especifica y dispersion metalica, como se indicé en la
Tabla 8.1. La relacion sitios metalicos/sitios acidos en este caso es 6 veces mayor que

en el caso de Pd/y-ALOs.

El porcentaje de depositos carbonosos en este catalizador es mayor que para Pd/
v-Al,O;3 en igual condiciones (Tabla 8.5). De acuerdo a los analisis y discusiones reali-
zadas en capitulos anteriores, al no existir la funcion acida no se produce la deshidrata-
cion del fenol, y por tanto, al existir mayor concentracion de oxigenados en la fase gas,

se produce mayor deposicion de coque.

Tabla 8.5: Porcentajes de residuos carbonosos depositados luego de los ensayos de actividad.

. %C %C
Catalizador
(W/F=11,0) (W/F=0,37)
Pd/y-Al,0; 0,77 5,00
Pd/SiO, 1,35 6,28
Pd/a-Al,O4 2,01 7,72
Pd/C - -

Por ultimo, el catalizador Pd/C result6 tener un nivel de actividad intermedio en-
tre Pd/a-Al,O3 y Pd/y-Al,O3, con similar distribucion de productos. Los valores de su-
perficie especifica y dispersion para el catalizador Pd/C son mayores que para el catali-
zador Pd/a-Al,O3; y menores que para el catalizador Pd/y-Al,O; (Tabla 8.1). Es por eso
que el nivel de conversion del catalizador Pd/C es mayor que el del catalizador Pd/a-
AL O3y menor que el del catalizador Pd/y-Al,O;.

En todos los casos se observa que, al avanzar la reaccion, los rendimientos a
hidrocarburos livianos disminuyen. En principio, esto podria estar indicando la mas

rapida desactivacion de la funcidon acida que controla el hidrocraqueo. Es interesante
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notar también que se produjo menor cantidad de metilciclohexano que en el caso del

platino. Esto es debido a la menor capacidad hidrogenante del paladio.

8.4 CONCLUSIONES. CATALIZADORES DE PALADIO

Los catalizadores de paladio soportados en y-Al,O3 y SiO; resultaron mas acti-
vos que al usarse C o a-Al,O3 como soportes. Los productos desoxigenados mas impor-

tantes fueron tolueno y benceno.

Para este tipo de reacciones de desoxigenacion, es conveniente que el cataliza-
dor posea ambos tipos de sitios, metalicos y acidos. Se observd que la cupla metal-
soporte juega un rol fundamental, ya sea porque determina la dispersion y el tamafio de
la particula metélica, o por la relacion de sitios metalicos a sitios &dcidos que se genera
en cada caso. Los resultados apoyan las discusiones realizadas en detalle en el Capitulo
II1, en el cual se concluyd que evidentemente existe una dependencia fuerte entre dicha
relacion y el rendimiento hacia el producto deseado.

Como se explicitdo mas arriba, este conjunto de experiencias tuvo caracter explo-
ratorio, con el fin de evaluar diferentes soportes para el paladio. Este conjunto de resul-
tados, de caracteristicas preliminares permitié obtener conclusiones que apoyan los me-
canismos ya propuestos en capitulos anteriores, y su relacion con las caracteristicas fisi-
coquimicas de los catalizadores. No obstante, en esta linea quedan pendientes cuestio-

nes como la caracterizacion mas completa de la acidez.
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8.5 RESULTADOS Y DISCUSION. CATALIZADORES DE HIERRO Y NiQUEL

8.5.1 Caracterizacion

8.5.1.2 Superficie especifica y volumen de poro

La Tabla 8.6 muestra los resultados de area BET y didmetro de poro obtenidos
mediante experiencias de fisisorcion de N, sobre los catalizadores de niquel y hierro
estudiados.

Tabla 8.6: Area superficial especifica y diametro de poro de distintos catalizadores de niquel y
hierro.

Catalizador Area BET  Diametro medio de poro

(m’ g™ A)
Ni(1,7)/SiO; 450 26,5
Fe(15)/ SiO; 425 25,8

Los valores de diametros medio de poro obtenidos para 1,7 % de niquel son si-
milares a los obtenidos con paladio. En el caso del catalizador de 15 % de hierro, tanto

la superficie como el didmetro del poro disminuyen debido a la gran carga de metal.

8.5.1.3 Difraccion de rayos X (XRD)

La Figura 8.7 muestra los difractogramas de rayos X correspondientes a la SiO;
pura, y al Fe(15)/Si0,. Se muestran las sefiales caracteristicas de Fe (JCPDS ICDD 6-
696), y de 6xido de Fe;O4 magnetita (JCPDS ICDD 19-629). No se observan senales de

otro tipo de 6xidos como FeO o Fe;0;.

La Figura 8.8 muestra los difractogramas de rayos X que corresponden a la

Si0; pura y Ni(1,7)/S10,, con las sefiales tipicas de niquel (JCPDS-ICDD 3-1051).
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Figura 8.7: XRD de SiO; (negro), Fe(15)/Si0, (color) con las sefiales caracteristicas de hierro
(lineas de trazos). Fe;04 magnetita (lineas continuas).
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Figura 8.8: XRD de SiO; (negro), Ni(1,7)/SiO, (color) con las sefiales caracteristicas de niquel
(lineas de trazos).
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En ambos casos, se observaron sefiales correspondientes a los cristales de metal,
hierro y niquel respectivamente. A través de la ecuacion de Scherrer, se obtuvieron los
tamafos de cristal en cada caso.

Se calcul6 un tamafio medio de cristal de 17 nm con el pico méximo a 44,87° pa-

ra Ni(1,7)/Si0,, y de 26 nm con el pico maximo de 44,71° para Fe(15)/Si0s.

8.5.1.4 Reduccion a temperatura programada

El perfil de TPR de Ni(1,7)/SiO; se presenta en la Figura 8.9. La reduccion se
produce en tres etapas, relacionadas respectivamente con tres picos que se observan en
el perfil. El primero a 202 °C, el segundo a 415 °C y un tercero como hombro del se-
gundo, a 562 °C. En base a estos resultados y a los reportados en la literatura [12, 22],
este catalizador se redujo a 500 °C antes de ser usado en reaccion. El perfil de
Fe(15)/Si0, presenta dos picos, uno a 381 °C y el segundo a 573 °C, por lo que este

catalizador también se redujo a 500 °C, en forma similar a usado en otros trabajos [4].

Senal TCD, mV

T T T T T T T T T T T T
0 100 200 300 400 500 600 700
Temperatura,’C

Figura 8.9: TPR de Ni(1,7)/SiO, (linea continua) y Fe(15)/SiO; (linea de trazos)
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8.5.2 Actividad catalitica
8.5.2.2 Efecto del tiempo de contacto

La Figura 8.10 muestra el rendimiento a diferentes productos de la reaccion de
desoxigenacion de cresol con 1,7 % de niquel sobre silice en funcion del tiempo de con-
tacto (W/F), obtenidos a los 20 min de reaccion (primera muestra). Estos datos fueron
obtenidos en experimentos independientes a 250 °C y relacion molar Hy/cresol igual a
510.

Existen dos caminos principales de reaccion. Por un lado, la hidrogendlisis del
enlace C-C del grupo metilo del m-cresol para formar fenol (reaccion catalizada princi-
palmente por sitios metalicos), con eventual transformacioén a benceno por desoxigena-
cion. Este camino requiere tanto de la funcién metalica como la acida. Por otro lado, la
desoxigenacion de m-cresol a tolueno, con eventual hidrogenacion completa del anillo
para dar metilciclohexano. Otros caminos de reaccion involucran la ruptura del anillo, y
el craqueo de productos condensados para dar hidrocarburos livianos.

En la Figura 8.10 puede verse que para todos los tiempos de contacto ensayados
con Ni/SiO; se obtuvo tolueno, benceno y metilciclohexano como productos desoxige-
nados. El rendimiento a tolueno muestra un maximo en funcion del tiempo de contacto,
indicando que se trata de un producto primario. A altos tiempos de contacto, el tolueno
se transforma en metilciclohexano e hidrocarburos livianos. El metilciclohexano, pro-
ducto secundario, también posee un maximo y luego disminuye a expensas de la pro-
duccion de hidrocarburos livianos, formados por craqueo de las moléculas aromaticas.
Para el mayor valor de tiempo de contacto usado, s6lo aparece una gran proporcion de
livianos y benceno.

Es interesante el comportamiento a muy bajos tiempos de contacto. El producto
principal en esta condicion es el fenol, lo que indica que también es un producto prima-
rio. Es decir que la etapa de hidrogenolisis del grupo metilo ocurre a mayor velocidad
que la hidrogendlisis del grupo OH. Esta es una diferencia importante respecto de lo

observado con platino.
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Para valores intermedios de W/F, se ven favorecidas las reacciones de desoxige-
nacién e hidrogenacion y por eso se observa tolueno, metilciclohexano y benceno.
Cuando el W/F es muy alto se ven favorecidas las reacciones de craqueo y por ello se
observa gran cantidad de hidrocarburos livianos.

Para todos los W/F usados se observa formacion de compuestos pesados. Es
evidente que la capacidad desoxigenante del niquel es menor y la de craqueo mayor que

para los catalizadores de paladio y platino estudiados.
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Figura 8.10: Resultados de conversion de m-cresol y rendimientos de productos en funcion del
tiempo de contacto (W/F). Ni(1,7)/S10,. Tieaccion=250 °C, Ho/cresol=510. Referencia: Conver-
sion de cresol (A), rendimiento de tolueno (M), livianos (x), benceno ( v), fenol (»), metilci-

clohexano (@), pesados (#).

Zhao y Lercher [23] trabajaron en la desoxigenacion de un bio-oil real, donde
los componentes mayoritarios fueron furanos, aldehidos, cetonas y compuestos aromati-
cos fenolicos de C7-C9. Obtuvieron un gran porcentaje de compuestos desoxigenados,
utilizando un catalizador bifuncional Ni/HZSM-5 en fase acuosa a 50 bar de H, y 250
°C. Sin embargo, la mayoria de estos productos fueron cicloalcanos e incluso existio

cierto porcentaje de parafinas (livianos) obtenidos por hidrogenacién y craqueo.
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Por otro lado, Keane [2] estudi6 la desoxigenacion de benzalhedido y toluenal-
dehido a presion atmosférica en fase gas utilizando catalizadores Ni/SiO,. Encontr6 que
entre 150 y 300 °C y W/F bajos, entre 0,21 y 0,64 gcat.h.gcmso{1 se favorece la formacion
de alcohol bencilico, tolueno y benceno, y no existe hidrogenacion del anillo aromético.
En nuestro caso, para ese rango de W/F se encontr6 que la hidrogenacion se minimiza,
observandose un maximo para la produccion de tolueno.

La Figura 8.11 muestra la conversion y rendimientos de los productos de la re-
accion de desoxigenacion de m-cresol en funcion del tiempo de contacto (W/F), utili-
zando Fe(15)/Si0O,. Estos datos fueron obtenidos a los 20 min de reaccidén (primera
muestra) en experimentos independientes a 300 °C y relacion molar Hj/cresol igual a

510.
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Figura 8.11: Resultados de conversion y rendimientos de productos en funcidn del tiempo de
contacto (W/F) para Fe(15)/Si0,. Tieaccisn= 300 °C. Hy/cresol: 510. Referencia: Conversion de
cresol (A), rendimiento de tolueno (™), metano (x), benceno ( V), fenol (»), metilciclohexano

(®).
Este catalizador presenta gran selectividad hacia tolueno en las condiciones usa-
das en este trabajo. A bajos tiempos de contacto se produce exclusivamente la desoxi-
genacion de m-cresol a tolueno, atin para valores de conversion menores al 100 %. Es

decir, aiin en condiciones severas de reaccion su selectividad se mantiene.
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Solo para el mayor tiempo de contacto, W/F=37 h se observo benceno, como
producto secundario.

La estabilidad de Fe/SiO; es menor que la de los catalizadores de platino, pala-
dio y niquel sobre silice, como se vera mas adelante al analizar los depositos carbonosos
en el catalizador usado y la conversion en funcion del tiempo de reaccion (Figura 8.16).

Recordemos que se ha propuesto que la desoxigenacion de m-cresol a tolueno,
implica varios pasos: hidrogenacion parcial del anillo aromatico sobre los sitios metali-
cos, deshidratacion sobre los sitios del soporte para eliminar el oxigeno como agua, y
por ultimo deshidrogenacion del anillo [24].

Como se ha mencionado en la introduccion de este capitulo, los metales de tran-
sicion (Fe, Co, Ni) y los metales nobles son conocidos por catalizar reacciones de hidro-
genacion, e incluso algunos de ellos son capaces de hidrogenar completamente el anillo
aromatico en el rango de temperaturas de 200 a 400 °C [5, 6]. Esto conlleva la forma-
cion de metilciclohexano y eventual produccion de compuestos livianos por apertura y
ruptura del anillo.

En cuanto a la capacidad hidrogenante del hierro, Emmett y Skau [5] detectaron
muy baja actividad para la hidrogenacion de benceno entre 200 y 400 °C. Estos autores
encontraron que la velocidad de hidrogenacion sobre sitios de hierro es hasta 10 veces
menor que aquella que se da sobre otros metales del grupo VIII. Por otro lado, Yoon y
Vannice [6] observaron el mismo comportamiento para hidrogenacién de benceno en
catalizadores de hierro sobre distintos soportes, entre ellos silice, al comparar los valo-
res con lo obtenido con otros metales de transicion (Ni, Co) o metales preciosos.

Al utilizar Fe/SiO, para estudiar la reaccion de desoxigenacion de guaiacol, Ol-
cese y col. [4] observaron menor produccién de compuestos hidrogenados y menor can-
tidad de metano en comparacion con catalizadores de Co.

Es decir, la hidrogenacioén debe ser suave con el fin de favorecer la conversion
de m-cresol a tolueno sin que éste Ultimo se hidrogene completamente. El catalizador

debe actuar selectivamente hacia la hidrogendlisis del enlace C-O de la funcion metoxi
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o hidroxilo, o sea, debe ser capaz de activar el hidrégeno molecular y el enlace O-
Caromético-

En este sentido, el hierro por su baja capacidad de hidrogenacion, representa una
buena solucion de compromiso entre la actividad y la selectividad. Permite, en el caso
de la desoxigenacion de cresol, obtener tolueno, sin que este se transforme en productos
totalmente hidrogenados como metilciclohexano y consecuentemente productos livia-
nos. La reaccion de m-cresol a fenol y de este a benceno, solo se ve favorecida en con-

diciones de alto W/F, donde existe exceso de catalizador.

8.5.2.3 Efecto de la temperatura de reaccion

Se analizaron los niveles de conversion y rendimiento de productos a diferentes
temperaturas utilizando Fe(15)/SiO,. En la Figura 8.12, se muestran los resultados obte-

nidos al aumentar la temperatura de reaccion (A) y al disminuirla (B).
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Figura 8.12: Efecto de la temperatura de reaccion sobre la distribucion de productos en presen-
cia de Fe(15)/SiO, W/F=37 h, H,/cresol=510. (A) Camino ascendente de temperatura, (B) Ca-
mino descendente. Referencias: Conversion de m-cresol (A), Rendimiento de livianos C1-C5

(), benceno ( V), metilciclohexano (®), tolueno (m), fenol (»), xilenos (0).

Los rendimientos obtenidos a cada temperatura no fueron iguales en los caminos

ascendente y descendente, lo que indica que hubo desactivacion. Claramente pueden
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distinguirse tres rangos de temperatura. En el intervalo de temperatura inferior (por de-
bajo de 300°C) el tnico producto es tolueno. No obstante, la conversion de m-cresol es
menor al 100 %. En el rango de temperatura intermedia (alrededor de 300°C) la selecti-
vidad hacia tolueno se mantiene pero en este caso la conversion es del 100 %. En el
rango de temperatura mas alto (por encima de 350°C) se observan hidrocarburos livia-

nos y benceno como principales productos de reaccion.

Si los productos livianos fueran exclusivamente metano, proveniente de la des-
metilacion del tolueno o m-cresol, su rendimiento deberia ser similar al rendimiento de
benceno+fenol. Sin embargo, como los productos livianos observados también se for-
man por el hidrocraqueo de productos de condensacion de cresol, por ruptura del anillo
aromatico, esto conduce a un rendimiento de livianos superior al rendimiento de bence-
no+fenol al aumentar la temperatura.

De igual manera, se determinaron los niveles de conversion y rendimiento de
productos a diferentes temperaturas utilizando Ni(1,7)/SiO,. En la Figura 8.13, se mues-
tran los resultados obtenidos en el camino ascendente (A) y descendente (B) de tempe-
ratura. Se observa claramente que el catalizador se desactiva durante esta secuencia. En
el intervalo de temperatura inferior (por debajo de 250 °C), el producto principal es me-
tilciclohexano, es decir que esta favorecida principalmente la reaccion de hidrogena-
cion. En el rango intermedio de temperatura (alrededor de 250 °C) se favorecen las re-
acciones de desoxigenacion y se maximiza la selectividad a benceno. En el rango de
temperatura mas alto (por encima de 300 °C) se observan hidrocarburos livianos como
unicos productos de reaccion.

Es importante destacar que la desactivacion lleva a un aumento en la selectivi-
dad hacia benceno, y una disminucion hacia hidrocarburos ligeros (comparar las Figuras
8.13 A y B) de manera similar a lo que ocurre sobre Pt(1,7)/y-Al,O3, como se mostrd en
el Capitulo III.

Por las condiciones utilizadas en este experimento, alto W/F, no se observa for-

macion de tolueno.
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Figura 8.13: Efecto de la temperatura de reaccion sobre la distribucion de productos en presen-
cia de Ni(1,7)/Si0, W/F=37 h, Hy/cresol=510. (A) Camino ascendente de temperatura, (B) Ca-
mino descendente. Referencias: Conversion de m-cresol (A), Rendimiento de livianos C1-C5
(), benceno ( V), metilciclohexano (@), tolueno (m), fenol (), xilenos (©).

Se puede concluir que la desoxigenacion de cresol se logra con alta selectividad
a presion atmosférica sobre Fe(15)/Si0,, mientras que el catalizador de Ni(1,7)/Si0;

presenta muy baja produccion de compuestos desoxigenados.

8.5.2.4 Depdsitos carbonosos

Los depdsitos de coque se determinaron por analisis de TPO de los catalizado-
res Ni(1,7)/S10, y Fe(15)/Si0, agotados.

En el caso del Fe(15)/S10; se observaron dos maximos en todos los perfiles, al-
rededor de 332 y 505 °C (Figura 8.14).

El primer pico no es tan marcado como el observado en los catalizadores de
platino soportado.

Olcese y col. [4] realizaron el mismo estudio sobre Fe/SiO, y observaron 3 picos
en los perfiles de TPO: uno principal a 370 °C, otro a 468 °C y finalmente uno a 651 °C.

Ellos asignaron estos picos a diferentes especies de coque depositado, incluyendo pre-
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cursores de coque adsorbidos, coque amorfo y carburo de hierro. Este ultimo maximo

no fue observado en nuestro caso.
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Figura 8.14: Perfiles de TPO para Fe(15)/SiO, obtenidos luego de 180 min de reaccion
a 300 °C, Hy/cresol=510.

En el caso del Ni/SiO; en todos los perfiles se observo un maximo principal al-
rededor de 378 °C y un hombro a 520 °C (Figura 8.15). El primer pico es bien agudo,
como se observo en los catalizadores de platino y paladio soportado.

Wrammerfors y Andersson [25] hallaron similares resultados en el estudio de
caracterizacion de depositos carbonosos sobre Ni(24)/Si0; a través del analisis de TPO.
Observaron un pico esbelto a 350 °C y un hombro a 505 °C. Estos autores coinciden con
el significado de cada sefial y demostraron que los compuestos que queman a menor
temperatura, sobre el metal, son mas hidrogenados que aquellos que lo hacen sobre el
soporte a mayor temperatura. Por otro lado, Li y col. [26] encontraron el mismo tipo de
perfiles, con maximos en 300 y 517 °C, cuando realizaron el estudio de desactivacion de
catalizadores Ni-P/Si0; [26].

Los depdsitos carbonosos son menores en este caso que en el catalizador de hie-

rro, como consecuencia de la mayor capacidad hidrogenante del catalizador de niquel.
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Figura 8.15: Perfiles de TPO para Ni(1,7)/SiO, obtenidos luego de 180 min de reac-
cién a 250 °C, Hy/cresol=510.

Estos resultados se encuentran en concordancia con la estabilidad de los catali-
zadores. En la Figura 8.16 se muestra la conversion de m-cresol en funcion del tiempo
de reaccion para tres tiempos de contacto (0,15; 1,5 y 6,7) cuando se utilizan los catali-

zadores Ni/SiO; y Fe/SiO;.
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Figura 8.16: Conversion en funcion del tiempo de reaccion para niquel, hierro, paladio y plati-
no sobre silice.
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Se ve que la estabilidad de Ni/SiO; es mejor que los catalizadores de paladio y
platino aunque ya se vio que su selectividad a tolueno es menor. Por el contrario, el

Fe/Si0, es mucho menos estable pero muy selectivo a tolueno.

8.6 CONCLUSIONES. CATALIZADORES DE HIERRO Y NiQUEL

Los ensayos realizados con el catalizador Ni(1,7)/Si0, mostraron que es mas ac-
tivo en reacciones de hidrocraqueo y menos selectivo hacia tolueno, que los catalizado-
res de paladio y platino.

El catalizador Fe(15)/SiO; es menos activo que los catalizadores de paladio o
platino sobre silice estudiados en otros capitulos. Al poseer menor capacidad hidroge-
nante y craqueante, es muy selectivo hacia tolueno. Estas mismas propiedades hacen
que sea menos efectivo en la eliminacioén de depositos carbonosos, siendo esta la princi-
pal causa de desactivacion de este catalizador. Representa una buena solucion de com-
promiso entre la actividad y la selectividad. Permite, en el caso de la desoxigenacion de
cresol, obtener tolueno, sin que este se transforme en productos totalmente hidrogena-
dos como metilciclohexano y consecuentemente productos livianos. La carga de metal
de hierro es casi 9 veces mayor que la del platino o paladio, sin embargo su costo es
significativamente menor.

Los catalizadores estudiados en este apartado, Ni(1,7)/SiO, y Fe(15)/Si0,, fue-
ron activos en la desoxigenacion de m-cresol a presion atmosférica. Estos resultados son
muy importantes ya que permiten sustituir metales nobles que cuestan mas de 100 o
1000 veces en comparacion con otros metales como hierro, niquel, cobalto o cobre. El
alto precio esta, obviamente, conectado a la baja abundancia de estos metales, y los al-
tos costos en los procesos industriales para su recuperacion y reciclado. Es importante
destacar que algunos usos a gran escala como el almacenamiento y conversion de ener-
gia siendo considerados actualmente, se requeriran grandes cantidades de metales pre-
ciosos. En el transporte automotor, por ejemplo, la conversion a una tecnologia entera-

mente basada en pilas de combustible que requieren de platino, no sera factible no sélo
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debido a su alto costo, sino porque no hay suficiente platino para usar en gran escala en
tales usos [27].

Si bien gran parte del conocimiento respecto a las variables del sistema obtenido
con platino soportado es aplicable para este tipo de catalizadores, restan realizar expe-
riencias adicionales y profundizar la caracterizacion para conocer tanto las propiedades
y las condiciones que permitan maximizar la produccion de compuestos desoxigenados
de alto numero de octano. Es también necesario un estudio de regeneracion de los cata-

lizadores aqui estudiados.
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9.1 INTRODUCCION

En este capitulo se estudian las reacciones de desoxigenacion catalitica de anisol
con hidrégeno a presion atmosférica. El anisol (metoxibenceno) se eligié como otro
compuesto modelo de bio-oil interesante para estudiar, ya que corresponde a la fraccion
fenolica, y contiene un solo O formando parte del enlace C-O-C, no presente en cresol.
Por otro lado, es liquido a temperatura ambiente, y desde el punto de vista operativo es
mas facil de procesar, dado que, al igual que el m-cresol no necesita estar disuelto o

mezclado con otro componente para ser alimentado al reactor.

Se han utilizado catalizadores de Ni,P, MoP y NiMoP sobre silice en la hidrode-
soxigenacion de anisol [1]. El esquema de reaccion propuesto por estos Li y Wang [1]

se muestra en la Figura 9.1.

Figura 9.1: Esquema de reaccion propuesto por Li y Wang [1] para la
hidrodesoxigenacion de anisol sobre catalizadores de Ni,P, MoP, and NiMoP soportados en
Si0,. Referencias: (a) desmetilacion, (b) y (f) hidrogendlisis, (¢) hidrogenacion, (d)
hidrogenacion-hidrogendlisis, (e) y (g) transferencia de metilo.
Los sitios acidos en los fosfuros poseen tanto propiedades acidas como metali-

cas. Ambos sitios metalicos (Ni°" y Mo®") y los grupos PO-H son activos en la desmeti-

lacion, hidrogendlisis e hidrogenacion. Los sitios metalicos, en especial los de niquel,
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son mucho mas activos que los grupos PO-H. La desventaja de estos catalizadores es
que durante la hidrodesoxigenacion de anisol, el metal y el P se pueden transformar en
oxidos y fosfato debido a la presencia de agua, lo que puede llegar a cubrir los sitios
metalicos y transformar los sitios Lewis en Brensted, llevando a la desactivacion del
catalizador.

Un trabajo muy reciente de Yang y col. [2] presentd una serie de catalizadores
de Ni (20 %p/p) soportado en diversos materiales como la SBA-15, Al-SBA-15, vy-
AlLO3, carbon microporoso, TiO; y CeO,, con el fin de investigar la posible influencia
de las interacciones de metal-soporte sobre la selectividad en la hidrodesoxigenacion de
anisol a productos aromaticos. Las diferencias en la distribucion del producto entre los
catalizadores se atribuyen no so6lo a las variaciones en la dispersion de la fase activa,
sino también a la influencia de las propiedades del soporte. Estos autores establecieron
que la acidez del soporte es muy relevante, porque los sitios de acidos fuertes pueden
contribuir a la hidrogenoélisis de anisol, mientras que los sitios metalicos hidrogenan
compuestos intermedios para producir ciclohexano. El esquema presentado por estos
autores a partir de los resultados obtenidos sugiere que la transformacion de anisol en
condiciones de hidrotratamiento se produce por una compleja red de reacciones como se
muestra en la Figura 9.2. La formacion de ciclohexano a baja temperatura y a altos W/F
indica que la desoxigenacion se lleva a cabo a través de la desmetilacion de anisol y
posterior hidrogenacion. La existencia de estas transformaciones en cadena se funda-
menta por la deteccion de fenol como compuesto intermedio. Este compuesto oxigena-
do se encuentra principalmente en pequefia concentracion sobre Ni/y-Al,Os. Por otra
parte, la hidrogenacién directa de anisol sin desmetilacion se puede deducir por la pre-
sencia de metoxiciclohexano, principalmente como producto secundario en Ni/C,
Ni/CeO; y Ni/SBA-15 a baja temperatura y bajo W/F. Por otro lado, la produccion sig-
nificativa de benceno sefiala la contribucion de una via de desmetilacion diferente, que
se activa a temperatura mas alta (310 °C). Del mismo modo, la formacion de pequetias
cantidades de tolueno puede observarse a través de hidrogenacion, mientras que el cre-

sol es generado por sucesivas reacciones de transmetilacion e hidrogendlisis. Obvia-
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mente, la hidrogenacion del anillo aromatico también es posible y puede conducir a la
formacion de ciclohexano. Posteriormente, el ciclohexano puede sufrir hidrogenolisis
para producir n-hexano, como ha sido reportado sobre catalizadores de Rh e Ir [3]. Se
pueden seguir dos rutas principales de transformacion de anisol, dependiendo de la con-
figuracion de adsorcion de la molécula sobre un sitio. La adsorcion a través del enlace
oxigeno podria favorecer la desmetilacion, mientras que la adsorcion a través del enlace
n conduce a la hidrogenacion del anillo aromatico. Por lo tanto, las diferencias en las

propiedades superficiales de los catalizadores explican las variaciones en selectividad.

Figura 9.2: Posibles rutas de reaccion propuestas por Yang y col. [2] sobre catalizadores de Ni
a290-310°Cy 3 bar.

Gonzalez-Borja y Resasco [4] estudiaron catalizadores de platino que resultaron
activos en la desoxigenacion de anisol. Encontraron que el sistema Pt-Sn/nanofibras de
carbono en monolito inconel fue capaz de desoxigenar completamente la molécula de
anisol, aunque su estabilidad atin requiera ser mejorada. La funcioén acida, no so6lo es
necesaria en el mecanismo de reaccion propuesto para la desoxigenacion de anisol, sino

que ademas es activa en reacciones de transalquilacion, lo que permite disminuir las
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pérdidas de C. El esquema propuesto por estos autores se muestra en la Figura 9.3. La
desoxigenacion comienza con la descomposicion del grupo metoxi. Ambos tipos de
sitios, metalicos y acidos, pueden catalizar esta reaccion. En este caso, la funcién meta-
lica domina, y se espera que este paso se produzca a través de hidrogenolisis del enlace
O-C. La descomposicion del grupo metoxi produce fenol. Termodindmicamente, el en-
lace C-O del grupo metoxi del anisol es mas débil que el enlace O-C cuando el C forma
parte del anillo aromdtico. Asimismo, demostraron que existe otra ruta para la conver-
sion de compuestos fenolicos, la transalquilacion, en la que el grupo metilo del metoxilo
se transfiere a otra molécula aromadtica. A través de este camino de transalquilacion,
catalizada por sitios acidos, dos moléculas de anisol pueden formar fenol y metilanisol,
y luego cresol. La desoxigenacion posterior de estos compuestos catalizada por metal

producird benceno y tolueno, respectivamente.

CH
o~
OH
+H, X
-CH, ‘ /‘ -H,0

DEOXYGENATION

OH
N N +H,
| ] ==
Z Pz -H,0
* CH
D/ [)/CH., ;
CH, +H \ +H
- CH, -H,0

Figura 9.3 Etapas de reaccion para la desoxigenacion de anisol con catalizadores de
Pt/Sn/nanofibras de carbono/Inconel propuesto por Gonzalez-Borja y Resasco [4].

TRANSALKYLATION/DEOXYGENATION
\

Zhu y col. [5] estudiaron la desoxigenacion de anisol y observaron que el catali-

zador bifuncional Pt/HBeta es muy activo tanto en transalquilacion como en hidrode-
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soxigenacion, formando benceno, tolueno y xilenos. La Figura 9.4 es el esquema de
reaccion propuesto por estos autores, donde se indica la accion de ambos tipos de sitios.
La adicion de platino a la zeolita HBeta tiene un efecto sinérgico sobre la actividad. En
primer lugar, el metal acelera la velocidad de transferencia del metilo del grupo metoxi
al anillo aromatico, catalizada por los sitios acidos de Bronsted. Al mismo tiempo, estos
sitios adyacentes a las particulas de platino aceleran la velocidad de hidrodesoxigena-

cion que se produce sobre el metal.

OH
B x B @ X
AT [
T\CH;,,II, j)H CH;
o I o '”‘x\
E = [ iCHS —=<|
& ~NF ~F
/CE' CH3
N “
_ﬂ /,J| CHs ‘ jCHa
3C ™~ N

Figura 9.4: Principales caminos de reaccion para la desoxigenacion de anisol propuestos por
Zhuy col. [5].

Por otro lado, Runnebaum y col. [6] estudiaron la conversion de anisol en pre-
sencia de H, en un reactor de lecho fijo a 300 °C y 1,4 bar, utilizando catalizadores de
platino sobre alimina. Detectaron mas de 40 productos de reaccién por cromatografia
gaseosa y espectroscopia de masas, siendo los mas abundantes fenol, 2-metilfenol, ben-
ceno, y 2,6-dimetilfenol. Detectaron reacciones de hidrogenolisis, craqueo y de transfe-
rencia del grupo metilo. Los diferentes caminos posibles de reaccion propuestos por

estos autores se presentan en la Figura 9.5.
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Figura 9.5: Esquema de reaccion para la conversion de anisol catalizada por Pt/Al,0; a 300 °C
y 1,4 bar de H, propuesto por Runnebaum y col. [6]. Referencias: Lineas continuas: reacciones
de transferencia de metilo. Lineas de puntos: hidrogenacion/hidrodesoxigenacion. Flechas en
negrita muestran las reacciones que son cinéticamente mas importantes.

En capitulos anteriores se ha estudiado la desoxigenacion de fenol y de cresol.
Se ha establecido que la desoxigenacion de fenol es principalmente controlada por sitios
metalicos, aunque es necesaria la presencia de sitios 4cidos, de acuerdo con el meca-
nismo propuesto. Los catalizadores de Pt/SiO; y Pt/y-Al,O; resultaron muy activos y
selectivos hacia compuestos de alto nimero de octanos como el tolueno. Los catalizado-
res de platino soportados en zeolita beta (Pt/Beta) fueron activos, aunque menos selecti-
vos a este tipo de compuestos y su desactivacion fue mas rapida. Estas reacciones fue-
ron tomadas de referencia ya que tanto fenol como cresol son intermediarios de reaccion

en la desoxigenacion de anisol.

Los catalizadores utilizados en la desoxigenacion de anisol, presentados en este

capitulo, fueron los que presentaron mejores resultados en la desoxigenaciéon de m-
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cresol, presentados en los Capitulos Il y IV. Se mostré que el platino es muy selectivo

en reacciones de desoxigenacion.

En este capitulo se comparan catalizadores de platino sobre soportes con distinta
acidez. Los catalizadores usados fueron: Pt(1,7)/y-Al,Os, Pt(1,7)/Si0O,, Pt(1,7)/NaB. La
naturaleza acida de la zeolita fue modificada con intercambio con sodio, de manera de
entender mejor el rol de la funcion &cida en la selectividad y estabilidad. También se
estudiaron los catalizadores Pt(0,1)/y-Al,O3 y Pt(1,7)/SiO;N (silice neutra) con fines

comparativos.

Se analiza el efecto de las variables operativas sobre la actividad catalitica, la se-
lectividad hacia diferentes productos desoxigenados y la estabilidad del catalizador. Se
evalua el efecto de la relacion Hy/anisol, del tamafio de particula, y de la acidez del so-

porte, proponiéndose posibles rutas de reaccion.

9.2 EXPERIMENTAL

9.2.1 Preparacion de los Catalizadores.

Los catalizadores se prepararon por impregnacion himeda con tetra-amin-nitrato
de platino (II) (Pt(NH3)4(NO>)3), suministrado por Alfa Aesar. Se utilizé una solucion
acuosa de 1 % de Pt(NH;3)4(NO,); para preparar los catalizadores.

Los soportes utilizados fueron y-Al,O3 (CK-300, Ketjen), gel de SiO, (Applied
Science Laboratories, Inc.) y zeolitas HBEA modificadas. La zeolita de partida fue
UOP, Si/Al=13.

El procedimiento de preparacion fue el mismo para todos los catalizadores: se
suspendid el soporte en la solucion de precursor del metal y se agitd sobre un plato cale-
factor a 110 °C hasta la evaporacion completa. El catalizador impregnado se secd en
estufa a 110 °C durante 12 h. La muestra seca se calcin6 en un horno eléctrico a 350 °C.

La zeolita HBEA se intercambi6 con una soluciéon de NaOH 0,25 M durante 3 h

en reflujo. Se filtré y se secd a 100 °C, y luego se calcind a 550 °C. El contenido de so-
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dio de esta zeolita fue de 1 %. Este soporte fue etiquetado NaB. A su vez este soporte
NaB se intercambié con NH4NOs (4Anedra), con el fin de obtener la forma protonica y
comparar con la forma soédica, para evaluar si existio un cambio estructural luego del
tratamiento de NaOH de la zeolita de partida. Este soporte fue etiquetado como NaHB.

Se utilizé también un soporte de silice neutro (4lfa Aesar) rotulado SiO,N para
ser comparado con el soporte de SiO, utilizado en el Capitulo VI, que presenta acidez,
si bien es baja.

En resumen, los catalizadores preparados y usados en la hidrodesoxigenacion de
anisol, son los siguientes:

= Pt(1,7)/SiO,

= Pt(1,7)/SiON

*  Pt(1,7)/y-ALLOs

= Pt(1,7)/NaB

= Pt(1,7)/NaHB

= Pt(0,1)/y-ALLOs3

9.2.2 Caracterizacion

Los catalizadores de platino soportado estudiados en la reaccion de anisol son
los mismos que los usados en la reaccion de cresol. Las técnicas de caracterizacion ya
fueron descriptas en capitulos anteriores, principalmente en el Capitulo II.

En resumen, se realizaron determinaciones de area superficial BET, volumen de
poros y distribuciones de tamafio de poro; difraccion de rayos X, microscopia electroni-
ca de transmision, andlisis de reduccion a temperatura programada, medida de disper-
sion por quimisorcion de H, y CO, desorcidon a temperatura programada de piridina,
analisis por FTIR de piridina adsorbida, y caracterizacion del coque por oxidacion a

temperatura programada.
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9.2.3 Ensayos cataliticos

La actividad catalitica fue medida a presion atmosférica en un reactor de lecho
fijo en flujo continuo. El catalizador a ensayar fue pretratado bajo flujo de H, (30 ml
min) con calentamiento de 10 °C.min"' desde temperatura ambiente hasta 500 °C y se
mantuvo a esa temperatura durante 1 h. Luego fue enfriado a la temperatura de reaccion,
que en todos los casos fue 400 °C, excepto en algunos casos en los que se especifica.

El gas Hy/N; se burbujed en anisol liquido mantenido a una temperatura prese-
leccionada en el rango de 25-50°C, con el fin de saturar el gas. El caudal gaseoso se fijo
en el rango 5-16 ml min'. En estas condiciones, la presion parcial de anisol en la co-
rriente de gas alimentado al reactor estuvo entre 3,8 y 15 Torr, y el tiempo de contacto
(W/F) se vari6 de 0,025 a 0,8 gcat.h.(ganisol)'l. Después de cada experiencia, el lecho de
catalizador se purg6 con H; a la temperatura de reaccion durante 30 min.

La corriente de salida del reactor se analiz6 en un cromatdgrafo gaseoso (SRI
8610) conectado en linea y equipado con una columna capilar ZB-5 (15 m) y detector
FID. Se utiliz6 una relacion de split de 100:1. Se utilizaron muestras patrones con el fin
de identificar los productos de reaccion. Ademas, un GC-MS (Varian Saturn 2000)
equipado con una columna capilar HP-5 se utiliz6 para identificar los productos de re-
accion recolectados en un condensador enfriado a 0 °C.

Con el fin de evaluar las actividades cataliticas a diferentes tiempos de contacto,
el W/F se vari6 entre 0,8 y 0,025 geoc h (g;misol)'1 cambiando la masa de catalizador car-
gada en el reactor, manteniendo el caudal de hidrégeno y la temperatura del saturador
constante. Los valores de W/F mayores a 0,5 gcac h (ganisol)'1 se obtuvieron mediante el
aumento del caudal de anisol.

La influencia de la temperatura de reaccion sobre la distribucion de productos
fue estudiada con el catalizador de Pt(1,7)/SiO, y Pt(1,7)/y-Al,Os. Los experimentos se
llevaron a cabo con la misma muestra de catalizador, aumentando la temperatura desde

200 a 450 °C, en escalones de 50 °C con un W/F=0,8 gt h (Zanisol) . Luego, el reactor se
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enfri6 progresivamente, siguiendo el procedimiento inverso, utilizando los mismos va-
lores de temperatura para determinar la actividad catalitica.

El efecto de la relacion Ho/anisol se estudio con el catalizador de Pt/SiO, varian-
do la presion parcial de hidrogeno en la corriente gaseosa (40 ml.min™"), manteniendo la
masa (10 mg) y el W/F constante (0,19 geath (Zanisol)™)-

El estudio de regeneracion de los catalizadores se llevo a cabo utilizando un
W/F=0,08 gearh.(Zaniso) y T=300 °C con Pt/y-Al,03; W/F = 0,02 gear.h.(Sanisol) ' T=300
°C con Pt/Si0,; y W/F=0,05 gcat.h.(ganisol)'1 y T=400 °C con Pt/NaB. En todos los casos,
la relaciéon molar Hy/anisol fue 83. Estas condiciones se eligieron con el fin de observar
la desactivacion. Después de 3 h de reaccion, los catalizadores se purgaron durante 30
min en H, y luego 30 min en atmosfera de N,. Luego, los catalizadores fueron tratados
1 h en aire a 350 °C, 1 h activado en Hj, y posteriormente se llevé a cabo un nuevo ciclo
de reaccion. Alternativamente, se utilizo un tratamiento en H, a 500 °C en lugar de aire

para la regeneracion del catalizador.

9.3 RESULTADOS Y DISCUSION

9.3.1 Caracterizacion

La caracterizacion de los catalizadores de platino fue presentada en los Capitulos
I, VI y VII. A continuaciéon se resumen los principales resultados. El catalizador
Pt(1,7)/y-ALLOs es un catalizador mesoporoso tipico con un area superficial de 214 m*.g”
' El catalizador Pt(1,7)/SiO, presenta tanto micro como mesoporos, siendo la superficie
total de 500 m”.g”", con 185 m*.g”" de microporos y 315 m>.g”" de mesoporos . En cam-
bio, el catalizador Pt(1,7)/SiO;N presenta s6lo una pequena fracciéon de microporos con
una superficie total de 359 m”.g”'. El Pt(1,7)/NaB presenta una superficie total de 506
m”.g", con 303 m>.g”" de microporos y 203 m”.g" de mesoporos. Estos valores son si-
milares para Pt(1,7)/NaHB. Las isotermas de adsorcion-desorcion para la HBEA origi-
nal y los catalizadores de NaB son del mismo tipo y presenta un ciclo de histéresis no

pronunciado, lo que indica que el valor relativamente alto de la superficie mesoporosa
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presenta una contribucion importante del area superficial externa comparada con meso-
porosidad intracristalina. El volumen de microporos de 0,19 cm’.g™' es similar al valor
caracteristico para la zeolita BEA comercial [7]. Por otro lado, no existe un cambio sig-
nificativo en el grado de cristalinidad después del intercambio i6nico de la zeolita origi-
nal HBEA con la solucién de NaOH.

El difractograma de rayos X del catalizador Pt(1,7)/y-Al,Os presenta las senales
tipicas del soporte y-Al,O3 a 20 = 45,901; 67,093; 37,635; 39,524; y 19,466 (JCPDS-
ICDD 10-425). No se observaron sefiales de Pt (JCPDS-ICDD 4-802) ya que las parti-
culas son lo suficientemente pequefias como para no generar sefial, debido al buen gra-
do de dispersion alcanzado. En el difractograma de Pt(1,7)/SiO, so6lo se observa el halo
amorfo, que tiene un pico caracteristico en 20=23,8°. Los tamafios medios de particulas
de platino son 1,5 nm y 2,5 nm para el Pt(1,7)/y-AlL,O3 y Pt(1,7)/Si0,, respectivamente,
seglin lo determinado por TEM. El difractrograma de Pt(1,7)/NaB muestra la conserva-
cion de la estructura zeolitica luego del tratamiento de intercambio con sodio. El grado
de cristalinidad de este catalizador es del 90 %, tomando como 100 % la zeolita original
HBEA. Se observaron sefiales de platino después de la impregnacion en las diferentes
zeolitas, calculandose el tamafio de los cristales utilizando la ecuacidon de Scherrer. Es-
tos valores fueron aproximadamente de 2 nm para estos catalizadores.

Las dispersiones metalicas, calculadas por quimisorcion de H, fueron 22%, 25%
y 20% para Pt(1,7)/y-Al,O3, Pt(1,7)/S10, y Pt(1,7)/NaB, respectivamente.

El perfil de reduccién a temperatura programada de Pt(1,7)/y-Al,O3 presentd dos
picos, uno a 240 °C y el segundo a 414 °C, que se pueden asignar a la fase volumen del
PtOx y particulas altamente dispersas con una fuerte interaccion con el soporte, respec-
tivamente [8-10]. Estos dos picos para Pt(1,7)/SiO; estan en 127 y 300 °C, y para
Pt/NaB a 100 y 485 °C. De acuerdo con estos resultados, todos los catalizadores se acti-
varon a 500 °C en corriente de H, durante 1 h.

Los valores de densidad total de sitios acidos obtenidos por experimentos de

TPD de piridina se muestran en la Tabla 9.1.
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Tabla 9.1. Densidad total de sitios acidos obtenidas por TPD de piridina.

Densidad total de sitios acidos

Catalizador (umol Py.m'2 cat))
Pt (1,7)/y-ALLO4 0,279
Pt (1,7)/S10, 0,191
Pt (1,7)/SiO,N 0,061
Pt (1,7)/NaB 2,360
Pt (1,7)/NaHB 5,150

Segun estos andlisis, la acidez aumenta en el orden: Pt (1,7)/SiON <<
Pt(1,7)/SiO, < Pt(1,7)/y-Al,05 << Pt(1,7)/NaB < Pt(1,7)/NaHB. El Pt(1,7)/y-Al,O; pre-
senta principalmente sitios fuertes e intermedios, pero en baja cantidad comparado con
los catalizadores zeoliticos. El Pt(1,7)/SiO; tienen sitios 4cidos en su mayoria débiles.
En cambio, las zeolitas tienen una distribucioén de fuerza acida mas amplia. La deconvo-
lucion de los perfiles consta de tres picos de desorcion de piridina: a baja temperatura,
regiones de temperatura media y de alta temperatura, lo que sugiere la presencia de si-
tios acidos débiles, medios y fuertes, respectivamente. Los resultados de los andlisis de

FTIR de piridina adsorbida se muestran en la Figura 9.6.
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Figure 9.6: Espectro FTIR de los catalizadores luego de la adsorcidon de piridina y desorcion a
250 °C: Pt(1,7%)/y-Al, O3, Pt(1,7%)/ NaB, Pt(1,7%)/NaHB.
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El catalizador de Pt(1,7)/Si0, (no mostrado) contiene principalmente sitios aci-
dos de Bronsted débiles, y no presenta sefiales en el espectro infrarrojo en las condicio-
nes evaluadas. El catalizador de Pt(1,7)/y-Al,Os3 presenta so6lo las sefales correspon-
dientes a la acidez de Lewis, en 1622, 1580, 1470 y 1455 cm™, y el Pt(1,7)/NaB y
Pt(1,7)/NaHB presentan tanto acidez Lewis como Brensted, con sefales caracteristicas
en 1455 y 1545 cm™, respectivamente. Los resultados de cuantificacion para los catali-
zadores de Pt/zeolitas se muestran en la Tabla 9.2. Se puede observar que la acidez de
Pt(1,7)/NaB es menor que la acidez de Pt(1,7)/NaHB, pero la relacion de

Bronsted/Lewis es el mismo para ambos catalizadores.

Tabla 9.2: Valores de acidez obtenidos por Py-FTIR*

. Sitios Brensted Sitios Lewis Br + Le Relacién
Catalizador 1 1 1
(mmol.g™) (mmol.g™) (mmol.g™) Br/Le
Pt(1,7)/NaB 0,24 0,13 0,37 1,88
Pt(1,7)/NaHB 0,52 0,30 0,82 1,72

* Las concentraciones de sitios acidos de Bronsted y Lewis fueron determinadas a través de las ban-
das a 1545 cm™ y 1455 cm™ respectivamente.

9.3.2 Actividad Catalitica

9.3.2.1 Verificacion de descomposicion térmica en ausencia de catalizador.

Se llevé a cabo un experimento en blanco, es decir con un lecho sélo con perlas
de cuarzo inertes, a 500 °C sin catalizador en flujo de H, (5 ml min™), con el fin de de-
terminar la conversion debido a la descomposicidon térmica. Sélo se observé anisol a la

salida del reactor.

9.3.2.2 Actividad catalitica de los soportes

Se realiz6 una experiencia utilizando alimina pura como catalizador. Trabajan-
do con W/F=0,1 h a 400 °C, la conversion de anisol fue de 92 % a los 20 min de reac-
cion, siendo los principales productos fenol (40,2 %), cresol (43,4 %), y otros oxigena-

dos mas pesados (7,9 %). Solo 0,28 % se transformo en productos livianos C1-C5. A los
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160 min de reaccién la conversion cay6 al 66 %, donde se obtuvo un 100 % de selecti-
vidad a oxigenados: 24 % de rendimiento hacia fenol, 37 % de cresol y 3,8 % de otros

oxigenados mas pesados.

Es evidente que este compuesto es mds reactivo que el m-cresol, el cual no reaccio-
na cuando se utiliza gamma alimina como catalizador. Sin embargo, la conversion de

anisol hacia desoxigenados es practicamente nula.

También se realizaron experiencias utilizando SiO, pura como catalizador. En este
caso, se trabajo a W/F=0,1 h y 400 °C, obteniéndose conversion de anisol igual a cero
durante todo el tiempo de reaccion. Si bien la molécula de anisol es mas reactiva que la

de m-cresol, no reacciona cuando se utiliza silice como catalizador.

9.3.2.3 Actividad catalitica de Pt/SiO;

Los catalizadores de Pt(1,7)/SiO, y Pt(1,7)/SiO,N son esencialmente catalizado-
res metalicos, dado que la acidez en ambos casos es baja, particularmente en el segundo
catalizador (Tabla 9.1). Los principales productos de reaccion obtenidos a 400 °C, W/F
=0,1 gcm.h.ganisol'1 y relacion Hy/anisol = 83 se muestran en la Figura 9.7. Los principa-
les productos observados fueron fenol, livianos, y benceno. Estos son los productos tipi-
cos que se forman sobre la funcion metélica, es decir, productos fendlicos y livianos,
formados por desmetilacion de anisol, y benceno, que es el producto de la desoxigena-
cion del fenol. En el grupo de livianos, el metano es el principal componente. Estos
productos fueron verificados por andlisis de GC-MS de los productos condensados a la
salida del reactor. En los capitulos anteriores se estudi6 la desoxigenacion del m-cresol
y fenol a tolueno y benceno, respectivamente, sobre diversos catalizadores. Se ha pro-
puesto que la reaccion de desoxigenacion se produce en el metal después de que el ani-
llo aromatico estd parcialmente hidrogenado, y a continuacién, se produce la rotura del
enlace C-OH por deshidratacion catalizada por acido, seguido por deshidrogenacion del

anillo [11].
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Se observaron bajas cantidades de productos que se denominaron “otros oxige-

nados” cuando se utilizd Pt/SiO,, como se muestra en la Figura 9.7 A, entre ellos n-

metil-anisol, y n-metil-fenol.
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Figura 9.7: Conversion de anisol y rendimientos a productos sobre Pt(1,7)/SiO, (A) y
Pt(1,7)/SiO,N (B). Referencias: Conversion de anisol (A), Rendimiento de livianos C1-C5 (X),
benceno ( V'), metilciclohexano (e), tolueno (m), xilenos (x) fenol (P ), metilanisol (o), otros
oxigenados (O),

Por analisis de GC-MS de los productos condensados se detectd la presencia de

di, tri y tetrametilfenol, mono, di y trimetilanisol. Estos productos oxigenados se forman

en los sitios acidos del soporte, que en este catalizador son principalmente sitios de

Bronsted, a través de reacciones de desproporcion o isomerizacion + alquilacion. Tam-

bién se identificaron productos de condensacion como bifenil-, dimetil-difenil-, 1-

metoxi-4-(fenilmetil)benceno y 2,2’-benzofenona.

Las diferentes reacciones involucradas propuestas para este sistema se muestran

en la Figura 9.8. Estas incluyen desoxigenacion, condensacion y transalquilaciones mo-

no y bimoleculares (isomerizacion y desproporcioén) como fue planteado por otros auto-

res [1, 4, 5, 12]. Cada reaccion puede implicar varios pasos involucrando cada uno dis-

tinto tipo de sitio. Sobre cada reaccion se indica: con A si los sitios acidos son los que
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catalizan la etapa limitante, y M cuando son los sitios metalicos los que juegan el rol

principal.
H
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Figura 9.8: Esquema de reacciones posibles involucradas en la desoxigenacion de ani-
sol. Referencias: A: sitios dcidos M: sitios metéalicos

Algunos fragmentos -CHj3 alquilan compuestos aromaticos oxigenados que for-
man parte del grupo de "otros oxigenados". El rendimiento de los "otros oxigenados"
disminuye en funcion del tiempo, por lo que el rendimiento de productos livianos au-

menta y luego se mantiene constante.

En la Figura 9.7B se muestran los resultado de actividad obtenidos con el catali-
zador Pt(1,7)/SiO,N, el cual presenta una acidez significativamente menor que el
Pt(1,7)/Si0,. Puede verse que practicamente no se forman productos pesados y el ren-
dimiento de productos livianos es mayor. Al no consumirse el -CHj en las reacciones de

alquilacion, aparece una mayor cantidad de CH, en la fase gas.
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Otro aspecto interesante que se desprende de los datos mostrados en la Figura
9.7, es que la funcién 4cida se desactiva antes que la funcion metalica. Al producirse la
desactivacion gradual de los sitios acidos, el rendimiento a los productos denominados
"otros oxigenados" disminuye. Ademads de la formacién de fenol por desmetilacion de
anisol sobre sitios acidos, se forma una pequefia fraccion por desproporcion en los sitios
acidos, como se muestra en el Figura 9.8. Por lo tanto, al desactivarse la funcion 4cida,
el rendimiento de fenol aumenta y luego se hace constante, y el rendimiento de "otros

oxigenados" disminuye.

El efecto del tiempo de contacto (W/F) en la actividad y selectividad se muestra
en la Figura 9.9. Las reacciones se llevaron a cabo a 400 °C, relacion Hy/anisol = 83,
con el catalizador Pt/SiO,. Al aumentar el tiempo de contacto, el rendimiento a benceno
y productos livianos aumenta. Para el mayor valor de W/F se observé que la desmetila-
cion mas desoxigenacion son las reacciones que prevalecen sobre las reacciones de

transalquilacion catalizadas por sitios acidos.
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Figura 9.9: Conversion de anisol y rendimientos a productos (A) y selectividad (B) so-
bre Pt(1,7)/Si0O, en funcién del tiempo de contacto a los 20 min de reaccion, con relacion
H,/anisol=83. Referencias: Conversion de anisol (A), livianos C1-C5 (X), benceno ( V'), metil-
ciclohexano (®), tolueno (m), xilenos (x), fenol (P ), metilanisol (©), otros oxigenados (0).

Adicionalmente, el rendimiento de productos livianos fue mayor que el rendi-

miento a benceno. Estos productos incluyen compuestos procedentes del craqueo de
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productos de condensacién. En cambio, a bajos tiempos de contacto, se observan pro-
ductos catalizados principalmente por sitios acidos, lo que muestra que estos compues-

tos son productos primarios, tal como se indica en el esquema de reaccion de la Figura

9.8.

La Figura 9.10 y la Tabla 9.3, muestran que se produce una mayor deposicion de

coque al disminuir el tiempo de contacto.

Tabla 9.3: Contenido de coque en el catalizador Pt(1,7)/SiO, usado luego de 160 min de reac-

cién a 400 °C, Relacion molar H,/anisol=83.

Tiempo de contacto

Depésitos carbonosos

perfil de TPO) respecto a los correspondientes a los sitios de acidos (segundo pico del
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Figure 9.10: Perfiles de TPO para distintos tiempos de contacto luego de 160 min de
reaccion a 400 °C, Relacion molar Hy/anisol=83, Pt(1,7)/Si0,, Referencias:W/F gcat.h.gamsofl:

0,5; 0,1y 0,025.

La relacion entre el coque depositado en los sitios metélicos (primer pico del
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perfil) aumenta, al disminuir el tiempo de contacto. Por lo tanto, las reacciones de des-
oxigenacion son las mas afectadas en la desactivacion por coque a menores tiempos de
contacto. Por otro lado, la desoxigenacién es una reaccion secundaria (ver Figura 9.8),
con lo que se explica que la selectividad a compuestos desoxigenados sea mas baja a

menores tiempos de contacto, tal como se mostré en la Figura 9.9.

9.3.2.4 Actividad catalitica de Pt(1,7)/y-Al,0;. Efecto de la acidez

El catalizador Pt(1,7)/y-Al,O; fue evaluado para la desoxigenacion de anisol. La
comparacion entre este catalizador y el Pt(1,7)/Si0; para el mismo nivel de conversion
se muestra en la Figura 9.11. El catalizador Pt(1,7)/y-Al,O3 es mas selectivo a productos
oxigenados que el catalizador Pt(1,7)/Si0,. Estos productos se forman por reacciones de
condensacion y transalquilacion en la forma descripta al analizar el comportamiento del
catalizador de Pt(1,7)/SiO; en la seccion anterior. Las moléculas de fenol y metilanisol
se obtienen por desproporcion de anisol. El tolueno se forma por isomerizacién de ani-
sol a cresol, seguido de desoxigenacion. Todas estas reacciones forman parte del es-
quema reaccionante mostrado en la Figura 9.8. En la desoxigenacion de cresol con
Pt(1,7)/y-AL,O3 y Pt(1,7)/Si0,, la selectividad inicial a tolueno fue similar para ambos
catalizadores, como se vid en el Capitulo VI. En este caso, la desoxigenacion de anisol
catalizada por Pt(1,7)/y-ALLO; (a través de desmetilacion seguida por desoxigenacion de
fenol) compite con otras reacciones en una forma mas significativa en comparacion con
la desoxigenacion de cresol. Las discrepancias entre estos dos catalizadores estan cau-
sadas por la diferencias en la relacion entre la cantidad de sitios de la funcién metalica y

de la funcion 4cida, y la diferente fuerza 4cida de los dos soportes.
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Figura 9.11: Conversion de anisol y rendimientos a productos sobre Pt(1,7)/SiO,, Pt(1,7)/y-
AlLOs, Pt(1,7)/NaB, en funcion del tiempo de reaccion a 400 °C, W/F=0,1 h, relacion
Hy/anisol=83. Referencias: Conversion de anisol (A), Rendimiento de livianos C1-C5 (X), ben-
ceno ( V'), metilciclohexano (), tolueno (m), xilenos (x) fenol (»), metilanisol (©), otros oxi-
genados (O).

La Figura 9.12 presenta datos de actividad de catalizadores Pt(0,1)/y-Al,O3 y
Pt(1,7)/y-Al,O3, a similar nivel de conversion. Puede verse que ambos catalizadores
presentan similar distribucion de productos. Es decir, que en este caso, en el cual los
catalizadores tienen una relacion de sitios metalicos a sitios acidos muy diferente, no se
produce un cambio significativo en la selectividad del catalizador para un dado nivel de
conversion, lo que sugiere que es la funcion acida la que estd controlando globalmente
la transformacion del anisol. Por otro lado, en la Figura 9.7 se mostr6 que el catalizador
Pt(1,7)/SiO; presenta practicamente la misma selectividad a productos desoxigenados
que el Pt(1,7)/SiO;N, siendo que éste presenta una relacion funcion metalica/funcion
acida 3 veces mayor. En este caso, el aporte de la funcion acida es de menor importan-
cia que en el catalizador soportado en alimina, y por tanto la etapa principal es la con-
version del anisol en fenol, que involucra al metal, y la posterior hidrogenolisis del fe-

nol a benceno, también sobre el metal.

318



Zanuttini, Maria Soledad - 2014 -

CAPIiTULO IX

00— 3§ 1~ A ]
0. p ] Pt(1,7)y—-Al10,

X Pt(0,)y-ALO, | | W/F=0,1

" 60, W/F=1,9 1 '

E 404 o4 I

: e

e /
20+ 7 17 o i
e e L e
0 50 100 150 0 50 100 150

Tiempo, min Tiempo, min

Figura 9.12: Conversion de anisol y rendimientos a productos en funcion del tiempo en reac-
cion a 400 °C sobre Pt(0,1)/y-Al,O; y Pt(1,7)/y-Al,O3, relacion H,/anisol=83. Referencias: Con-
version de anisol (A), Rendimiento de livianos C1-C5 (X), benceno ( 7), metilciclohexano (e),

tolueno (m), xilenos (x) fenol (P ), metilanisol (©), otros oxigenados (0).

El catalizador Pt(1,7)/NaB a pesar de poseer mayor densidad total de sitios 4ci-
dos es mas selectivo a benceno que Pt(1,7)/y-ALLOs (Figure 9.11C). Por un lado, la ma-
yor densidad de sitios acidos en Pt(1,7)/NaB genera una cantidad de compuestos livia-
nos muy alta, comparada con lo producido por el Pt(1,7)/y-Al,Os. Por otro lado, entre
estos dos catalizadores existe una diferencia significativa en el tamafio de las particulas
de platino. En el Capitulo VII, Tabla 7.2, se mostraron las dispersiones de estos materia-
les, siendo del 21,7% para el platino soportado en aliimina, y del 18% para el soportado
en NaB. Dado que la reaccion de desmetilacion del anisol ocurre en el metal, la diferen-
cia en el tamafio de las particulas de platino puede ser la causa en la diferente selectivi-
dad observada a benceno que, como ya se discutio, es una reaccion que puede ocurrir

practicamente en forma total sobre el metal.
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9.3.2.5 Actividad catalitica de Pt(1,7)/Zeolitas Beta. Efecto de la acidez

La Figura 9.13 muestra resultados de actividad obtenidos a los 20 min de reac-
cion, con Pt(1,7)/NaB y con Pt(1,7)/SiO,. Las condiciones de reaccion usadas fueron

T=400 °C, W/F = 0,1 gc,.h. ganisol'l y relacion Hj/anisol=83.
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Figura 9.13: Rendimiento a productos a los 20 min de reaccion para (A) Pt(1,7)/SiO, y (B)
Pt(1,7)/NaHB a 400 °C, relacion molar H,/anisol=83, W/F= 0,1 gcat.h.ganisol'l.

La diferencia en la selectividad de productos no es importante, sin embargo se
puede notar que el catalizador Pt(1,7)/NaB es mas selectivo para los compuestos del
tipo Ar-OR (anillo aromatico unido a un enlace O-R), productos de reacciones de trans-
alquilacion de anisol, que son precisamente catalizadas por sitios acidos. La cantidad de
este tipo de compuestos obtenidos con el Pt(1,7)/SiO; es despreciable. Sobre el catali-
zador zeolitico se produce cierta cantidad de tolueno, formado por isomerizacion de
anisol a cresol, y posterior desoxigenacion, y menor cantidad de productos livianos. Los
productos denominados "otros oxigenados", como se menciond anteriormente, se pro-
ducen en los sitios acidos. Parte de los fragmentos -CHj3 producidos a partir de la des-
metilacion de anisol, en lugar de transformarse en metano, participa en reacciones de
alquilacion catalizadas por sitios acidos generando “otros oxigenados™ (principalmente

n-metil fenoles y n-metilanisoles). Esto explica el menor rendimiento hacia productos
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livianos obtenido con Pt(1,7)/NaB. Las mismas conclusiones se elaboraron en la seccion
previa al comparar Pt (1,7)/S10, y Pt(1,7)/SiO,N, donde el primero produce mayor can-
tidad de "otros" y menos productos livianos. En conclusion, no hay un efecto positivo
notable de las caracteristicas morfologicas de las zeolitas sobre la reaccion de desoxige-
nacion de anisol, siendo la acidez la cuestion clave en la distribucion de productos. No
obstante, es importante resaltar que en estas comparaciones se utilizaron catalizadores
muy diferentes en estructura porosa. Por este motivo, es que estos resultados son dife-
rentes a lo expresado por Resasco y col. [5], que sugirieron que las propiedades textura-
les de la zeolita influyen en la reaccion.

La mayor desactivacion observada con Pt(1,7)/NaB (Figura 9.11 C) se atribuye a
la mayor cantidad de depositos de carbono formados en este catalizador, como se mues-
tra en la Tabla 9.4, lo que indudablemente esté relacionado a la mayor acidez y estructu-
ra microporosa. No obstante, el catalizador Pt/y-Al,O3; también form6 cantidades impor-
tantes de deposito carbonoso, y por eso se observa en la Figura 9.11 B, cambios impor-
tantes en la distribucion de productos en funcion del tiempo.

Tabla 9.4: Depositos carbonosos en catalizadores usados en reaccion a 400 °C, W/F =0,1
gcat.h.gmso{l y relacion molar H2/anisol=83.

Catalizador Depositos carbonosos

(TPO) %
PYSiO, 2,2
Pt/y-AL,O; 9,1
Pt/NaB 9,4
Pt/NaHB 9,2

Con el fin de estudiar en mayor profundidad el efecto de la acidez en la reaccion
de desoxigenacion de anisol, el soporte NaB se intercambid con amonio de manera de
lograr una mayor acidez, generando el catalizador Pt/NaHB. Este catalizador, respecto
del Pt/NaB presenta diferente densidad de sitios acidos, pero la relacion Breonsted/Lewis
es practicamente la misma. La Tabla 9.2 muestra que la densidad de sitios 4cidos para

Pt(1,7)/NaHB es significativamente mas alto que la del catalizador Pt(1,7)/NaB. La Fi-
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gura 9.14 muestra una comparacion de la distribucion de productos después de la estabi-
lizacion de las reacciones con el mismo nivel de conversion inicial. Los rendimientos
representados corresponden a 160 min de reaccion, ya que después de unos 100 min la

conversion, asi como los rendimientos de productos, alcanzan valores estables.
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Figura 9.14: Conversion de anisol y rendimiento a productos luego de 160 min de reaccion.
Pt(1,7)/NaB y Pt(1,7)/NaHB_a 400 °C, relacion molar Hy/anisol =83, W/F= 0,1 gcat.h.gamsole'l

Con Pt(1,7)/NaB, la desmetilacion y la desoxigenacion son las principales reac-
ciones. Los rendimientos de metilanisol y "otros oxigenados" son mayores para
Pt(1,7)/NaHB, debido a su mayor densidad total de sitios acidos, que facilitan las reac-
ciones bimoleculares, como por ejemplo la transalquilacion. Por lo tanto, una densidad
alta de sitios acidos no es deseable si el objetivo es obtener productos desoxigenados.
Sin embargo, el rendimiento de productos livianos es menor, ya que la acidez promueve
la alquilacion de otras moléculas con fragmentos -CHj3, evitando la pérdida de carbono.
Es decir, se necesita una cierta densidad tal que permita maximizar el rendimiento de

productos de desoxigenacion y minimizar la pérdida de carbono.
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9.3.2.6 Efecto de la temperatura de reaccion

Se llevaron a cabo dos reacciones con Pt/SiO; a 300 y 400 °C, con un tiempo de
residencia W/F = 0,19 gcat.h.ganisol'l, relacion Hy/anisol = 40, durante 160 min. Luego, se
cuantificaron los depdsitos carbonosos por TPO. Los catalizadores usados presentaron
1,37 y 7,2 % de carbon después de las reacciones a 300 y 400 °C, respectivamente. Evi-
dentemente, existe un efecto muy marcado de la temperatura en la velocidad de deposi-

cion de coque.

La conversion y rendimientos a diferentes productos en experiencias en las cua-
les se aumentd la temperatura gradualmente en escalones de 50 °C, y luego se disminu-
yo la temperatura, se muestran en la Figura 9.15. El tiempo de contacto para esta reac-

cion fue de 0,8 geqrh. ganisol'l y la relacion Hj/anisol=83.

Los resultados obtenidos en ambos caminos son muy similares, por lo que no se
produjo una desactivacion apreciable. Por lo tanto, la tendencia observada es cualitati-
vamente representativa del comportamiento catalitico a cada temperatura. Es posible
obtener productos desoxigenados, benceno y xilenos, en todo el rango de temperaturas
estudiado. Por otro lado, se obtienen productos livianos tanto por desmetilacion de ani-
sol como por reacciones de craqueo. Estas Ultimas contribuyen a la pérdida de rendi-
miento por lo que son indeseables, estando fuertemente favorecidas con el aumento de
la temperatura, como se observé también en las reacciones de desoxigenacion de cresol
en el Capitulo III para Pt/y-Al,Os, y en el VI para Pt/SiO,. Los xilenos s6lo se observan
a temperaturas inferiores a 400 °C. En las condiciones a las que fue realizada esta expe-
riencia, el fenol formado se desoxigena por completo a benceno y por lo tanto no se

obtiene como producto de reaccion.
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Figura 9.15: Conversion de anisol y rendimientos a productos sobre Pt(1,7)/SiO,, en funcion de
la temperatura de reaccion. Camino ascendente (A), camino descendente (B), W/F = 0,8
gcat.h.ganisol', relacién Hy/anisol=83. Referencias: Conversion de anisol (A), Rendimiento de
livianos C1-C5 (), benceno ( V'), metilciclohexano (@), tolueno (m), xilenos (x) fenol (),
metilanisol (©), otros oxigenados (0).

La suma de los rendimientos de benceno y xileno se maximiza a 250 °C. A esta
temperatura, la relacion de (Benceno + Xileno)/(Livianos + oxigenados) es la mas alta.
Por lo tanto, 250 °C es la temperatura 6ptima para este tiempo de contacto para la des-

oxigenacion de anisol.

La influencia de la temperatura de reaccion sobre la distribucion de productos
también se evalud con el catalizador Pt/y-Al,Os. Los porcentajes de conversion y los
rendimientos en funcidn de la temperatura de reaccion se muestran en la Figura 9.16. El
tiempo de contacto para esta reaccion fue de 0,8 ge,e.h. ganisol'l y la relacion Hy/anisol=83.
En este caso, también fue posible obtener productos desoxigenados en todo el rango de
temperaturas estudiado. La produccion de compuestos livianos se ve favorecida al au-
mentar la temperatura de reaccion. Los xilenos s6lo se observan entre 300 y 450 °C. A
diferencia de lo que ocurre sobre Pt/SiO;, estos compuestos presentan un maximo en
selectividad a 350 °C. La méaxima produccion de tolueno se obtiene entre 350 y 400 °C,
mientras que la selectividad a benceno disminuye con la temperatura en el rango estu-

diado. Esta experiencia se realiz6 con un alto tiempo de contacto, por lo que el fenol
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formado se desoxigend por completo a benceno durante el camino ascendente de tempe-
ratura. Debido a la desactivacion, se observa fenol en el camino descendente de tempe-

ratura.

La suma de los rendimientos de benceno, xileno y tolueno se maximiza a 300
°C. A esta temperatura, la relacion de (Benceno + Xileno+tolueno)/(Livianos + oxige-
nados) se maximiza. Por lo tanto, para este catalizador 300 °C es la temperatura Optima

para este tiempo de contacto para la desoxigenacion de anisol.

La conclusion importante es que, sin tener en cuenta el tiempo de contacto usado
en la reaccidn, existe una temperatura intermedia 6ptima que permite obtener el maximo
de productos desoxigenados sin una pérdida significativa de rendimiento y desactiva-

cion por depdsitos de carbono.
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Figura 9.16: Conversion de anisol y rendimientos a productos sobre Pt(1,7)/y-Al,O;, en funcién
de la temperatura de reaccion. Camino ascendente (A), camino descendente (B), W/F = 0,8
gcat.h.ganisol', relacién Hy/anisol=83. Referencias: Conversion de anisol (A), Rendimiento de
livianos C1-C5 (), benceno ( V'), metilciclohexano (), tolueno (m), xilenos (x), fenol (P),
metilanisol (©), otros oxigenados (0).

9.3.2.7 Balance de C

Se realizo el balance de C, para el cual se debe tener en cuenta que, al igual que

en los balances realizados en capitulos anteriores, los hidrocarburos livianos no se re-
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solvian en el sistema analitico empleado. Suponiendo que los hidrocarburos livianos son
mayoritariamente metano, con el catalizador Pt(1,7)/Al,O3, en una reaccion de 160 min
a 400 °C, W/F=0,08 h, Hy/anisol=83, la recuperaciéon de C es del 99,2 %. Sin embargo,
como se ha mencionado, existen otros compuestos con mayor cantidad de C, por lo que,
en teoria, la pérdida puede ser menor del 0,8 %. Para 160 min a 400 °C, W/F=1,3 h,
Hy/anisol=131, la recuperacion de C es del 99,9 %.

Para el caso de Pt/SiO; en una reaccion de 160 min a 400 °C, W/F=0,02 h,
Hy/anisol=83, la recuperacion de C es del 83% suponiendo que los productos livianos
son metano y de 92 % suponiendo una cantidad promedio de 4 C por molécula de livia-
nos.

Para el caso de Pt/NaB en una reaccion de 160 min a 400 °C, W/F=0,02 h,
H,/anisol=83, la recuperacion de C es del 80 % suponiendo que los productos livianos
son metano y de 90 % suponiendo una cantidad promedio de 4 C por molécula de livia-

nos.

9.3.2.8 Efecto de la relacion de Hyanisol sobre la distribucion de productos

El efecto de la relacién Hy/anisol sobre la distribucion de productos se evalud
con el catalizador Pt/SiO; a 300 °C, ya que a temperaturas mas altas no se observaron
xilenos y se obtuvieron bajos rendimientos, como se indicd en la seccion anterior. La
Figura 9.17 muestra los resultados de reacciones llevadas a cabo con el mismo tiempo
de contacto: W/F= 0,19 gcat.h.(gAmsol)'l, pero diferente relacion Hy/anisol, siendo esta
relacion 40 y 201 para los graficos A y B, respectivamente. La relacion molar Hy/anisol
se vari6 cambiando la presion parcial de H, en una corriente de N, y manteniendo

constante la velocidad de flujo total a 30 ml.min™".
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Figura 9.17: Conversion de anisol y rendimientos a productos sobre Pt(1,7)/SiO,. a 300 °C.
Referencias: Conversion de anisol (A), Rendimiento de livianos C1-C5 (X), benceno ( V), to-
lueno (m), xilenos (x) fenol (P ), metilanisol (©), otros oxigenados (0).

La Tabla 9.5 muestra que la cantidad de coque depositada disminuye muy leve-
mente al aumentar la relacién Hy/anisol en un factor de 5. Sin embargo, el nivel de con-
version es aproximadamente s6lo 20% mayor, y se obtienen diferentes selectividades,
siendo la diferencia principal la produccion de xilenos y mayor produccion de benceno
al aumentar la proporcion de H,. Esta diferencia podria ser consecuencia del mayor ni-
vel de conversion alcanzado en estas condiciones, logrando asi mayor selectividad en

los productos mencionados. Con el fin de dilucidar si la presencia de xilenos esta rela-
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cionada con la mayor conversion, o a un efecto de la relaciéon de Hy/anisol cambiando
las velocidades relativas de las etapas del mecanismo, se llevd a cabo una nueva reac-

cioén buscando obtener la misma conversion en ambas concentraciones de hidrogeno.

Tabla 9.5: Depositos carbonosos sobre el catalizador Pt(1,7)/SiO, usado, luego de 160 min de
reaccion, a 300 °C en diferentes condiciones de tiempo de contacto y relacion Hy/anisol.

Tiempo de contacto  Relacion molar Depdsitos carbonosos

(W/F) geath.anisor™ H,/Anisol (TPO) %
0,31 40 1,21
0,19 40 1,37
0,19 201 1,24
0,19 730 1,02

La Figura 9.17C muestra los resultados obtenidos, con una relaciéon de Hp/anisol
=40, con una conversion en el rango X = 75-80 %, similar a la obtenida con relacién
Hy/anisol=201. No se observaron xilenos y la concentracion de benceno fue menor. Esto
indica que la relacion Hy/anisol tiene un rol muy importante en el cambio de las veloci-
dades relativas de las reacciones involucradas en el sistema. No obstante, dado que tanto
los xilenos como el benceno, son productos obtenidos luego de una secuencia de reac-

ciones, es de esperar que estos productos no aparezcan a bajos niveles de conversiones.

La Figura 9.17D, muestra resultados obtenidos utilizando una muy alta propor-
cion de hidrogeno (relacion Hy/anisol = 730), y un nivel de conversion X = 55 %, simi-
lar a la alcanzada usando una relacion Hp/anisol = 40, presentada en la Figura 9.17A. Se
observo una baja cantidad de xilenos en este experimento, por lo que obviamente, la
obtencién de estos productos se ve favorecida por altas relaciones H,/Anisol, pero ade-
mas se deben alcanzar altas conversiones. Esto se verificd con una reaccion en la cual se
alcanzo6 alto nivel de conversion y alta relacion de Hy/anisol, tal como se muestra en la
Figura 9.17E.

Los valores de depositos carbonosos calculados a través de la técnica de TPO
luego de 160 min de reaccion a 300 °C correspondientes a estos experimentos, se en-

cuentran en la Tabla 9.5. Los Perfiles obtenidos se muestran en la Figura 9.18.

328



Zanuttini, Maria Soledad - 2014 -

CAPiTULO IX

0,8 1 ' 1T T T T T T T 7
0,7 .
0,6 .
§ 05 o
= | W/F H_/Anisol |
o 04 :
s 10,19 40
= 03 .
O .
%
0,2 4
] 40 |
0.1 031 i
10.19 730 1
0,04 = =
T LE— — T T T — — T
100 200 300 400 500 600 700
Temperatura,’C

Figura 9.18: Perfiles de TPO para Pt(1,7)/Si0, usado, luego de 160 min de reaccién, a 300 °C
en diferentes condiciones de tiempo de contacto y relacion H,/anisol.

9.3.2.9 Estabilidad y regeneracion de los distintos catalizadores

Todos los catalizadores estudiados presentaron desactivacion debido a
deposicion de coque. Como se observo en la Figura 9.10, el perfil de TPO para el
catalizador Pt/Si0; presenta dos maximos, habiéndose obtenidos similares perfiles para
todos los catalizadores usados estudiados en este capitulo. Estos dos maximos
corresponden a carbono depositado sobre el metal o cerca de las particulas de metal, y
sobre el soporte, respectivamente, como se discuti6 previamente en el estudio de la

desoxigenacion de cresol en los Capitulos III, IV, VIy VIL

Se ha visto que tanto la funcion metalica como la acida son necesarias para ob-
tener alta actividad y selectividad hacia los productos deseados. El estudio de los
depositos carbonosos formados a diferentes W/F discutidos previamente, sugirieron que

la funcidon 4acida forma el coque mas rapidamente que la metalica. Los resultados
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mostrados en la Figura 9.10, indican que a altos W/F el coque se deposita

principalmente sobre los sitios 4cidos. Lo contrario se observa para menores W/F.

En base a los resultados obtenidos tanto con cresol como con anisol, para lograr
la regeneracion del catalizador es fundamental recuperar principalmente la funciéon me-
talica. La experiencia para este estudio con Pt(1,7)/SiO, fue realizada a 300 °C en con-
diciones tales que el W/F fue de 0,02 gcat.h.(ganisol)'l. Para Pt(1,7%)/A1,05y Pt(1,7)/NaB
los valores de W/F fueron 0,08 y 0,05 h y las temperatura de reaccion 300 y 400 °C,
respectivamente. En todos los casos la relacion Hy/anisol fue 83. Estos valores se selec-
cionaron con el fin de tener una desactivacion significativa. Los valores de conversion a
lo largo del tiempo no se modificaron apreciablemente, pero si lo hicieron los valores de
rendimiento a los distintos productos, demostrando que existe desactivacion a lo largo
de la reaccion. Inicialmente se realizé una experiencia donde, luego de 160 min, se pur-
g6 30 min en H; a la temperatura de reaccion. El primer tratamiento consistio en utilizar
aire a 350 0 400 °C durante 1h hasta lograr eliminar el coque representado por el primer

pico del TPO. Los resultados se muestran en la Figura 9.19.

Ambos tratamientos de regeneracion resultaron adecuados, dado que se recuper6
la actividad y la distribucion de productos. Como ejemplo, la Figura 9.20 muestra el
perfil de TPO obtenido para el catalizador Pt(1,7)/SiO; para el tratamiento de 1h a 350
°C en aire. Se ve que la mayor parte del 1° pico, correspondiente al carbon formado so-
bre o en las cercanias del metal, se reduce. Sin embargo, luego de 1 h en aire, atin queda
cierta cantidad de carbon sobre el soporte que no se quema, a pesar de lo cual la canti-
dad de sitios 4cidos remanente alcanza para lograr la misma conversion inicial. Es decir,
la proporcion funcidon metélica-sitios acidos sigue siendo suficiente para recuperar la

actividad con buen rendimiento a compuestos desoxigenados.
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Figura 9.19: Regeneracion: 1° tratamiento con aire a la T de reaccion, 2° tratamiento con H, a
500 °C. Conversion de anisol y rendimientos a productos en funcion de la temperatura de reac-
cion. Hy/anisol=83. Condiciones: Pt(1,7)/SiO,: 300 °C, W/F=0,02 h; Pt(1,7)/y-Al,O3: 400 °C,
W/F=0,08 h; Pt(1,7)/NaB: 400 °C W/F=0,05 h. Referencias: Conversion de anisol (A), Rendi-
miento de livianos C1-C5 (X), benceno ( V), metilciclohexano (e), tolueno (m), xilenos (x)

fenol (P), metilanisol (o), otros oxigenados (D).
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Luego de 160 min de reaccion en la segunda etapa, se purgd nuevamente duran-
te 30 min en H, a 300 °C y se tratd 1h a 500 °C en H,. La regeneracion con H; permitid
recuperar actividad y selectividad en los catalizadores Pt/SiO, y Pt/NaB, pero no resultd
totalmente satisfactoria en Pt/y-Al,Os. En los Capitulos IV, VI 'y VII, se estudio la rege-
neracion de estos catalizadores al alimentar cresol al sistema, y se observo el mismo
comportamiento, es decir, la regeneracion con aire era factible en todos los catalizado-
res, pero la regeneracion en H, era solo posible con Pt/SiO;, y Pt/NaB. La razon para
este comportamiento en el caso de la reaccion de desoxigenacion cresol, fue que el tra-
tamiento a alta temperatura en hidrégeno del catalizador Pt/y-Al,O3 condujo a la forma-
cion de un coque de alta toxicidad. Esto produjo una disminucion de la actividad de la
funcién 4cida, de tal manera que el catalizador pierde la capacidad de deshidratacion
necesaria para obtener el tolueno, producto de la desoxigenacion de cresol. La falta de
sitios 4cidos de Brensted y la presencia casi exclusiva de sitios acidos de Lewis fuertes
en el catalizador Pt/y-Al,O3; pueden estar relacionadas con la formacién de coque con
alta toxicidad. Esta explicacion puede ser extendida para la desoxigenacion de anisol, ya
que las reacciones que conducen a los productos observados en este caso requieren si-

tios acidos.
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Figura 9.20: Perfil de TPO para regeneracion con aire a 300 °C durante 1 h para Pt(1,7)/SiO..
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9.4 (CONCLUSIONES

En este capitulo, se estudié la desoxigenacion de anisol con catalizadores de pla-
tino soportado sobre materiales de distinta acidez. Se utilizé una silice neutra, soportes
de acidez baja como silice y y-Al,Os, y soportes de acidez intermedia como zeolita NaB
y NaHB. El metal es responsable de la desoxigenacion de fenol, y varias reacciones
como desproporcion, isomerizacion y alquilacién son catalizadas por los sitios acidos
del soporte. La desmetilacion de anisol es catalizada por las dos funciones, metélica y
acida, en particular de tipo de Brensted. Es factible desoxigenar anisol a benceno con
alta selectividad, por ejemplo con Pt/y-Al,O; a W/F = 0,8 gcat.h.ganisol'l, relacion
Hy/anisol=83, y baja temperatura, aproximadamente 250 °C. Solo en ciertas condicio-
nes, alta presion parcial de H, y muy altos tiempos de contacto, es posible desoxigenar
anisol a xileno y benceno. Bajo condiciones de reaccion moderadas, el principal produc-
to desoxigenado es benceno, producido esencialmente por la reaccion catalizada por
metal y s6lo se requiere bajo nivel de acidez de Bronsted, requerida para el primer paso
de desmetilacion de anisol. Por esa razon, el Pt/SiO, es adecuado para catalizar esta
reaccion. Algo de tolueno también puede producirse, pero solo se observa cuando se
utilizan catalizadores acidos, como los catalizadores de platino sobre zeolitas beta o
alimina. El catalizador Pt/y-Al,O; requiere valores muy altos de tiempo de contacto con
el fin de ser selectivo a productos desoxigenados, puesto que su nivel de acidez
Bronsted, necesario para la desmetilacion de anisol, es muy bajo. El Pt/NaB y mas aun,
el Pt/NaHB son mas selectivos a los productos denominados “otros oxigenados”, ya que
su produccion se ve favorecida por sus valores altos de acidez. Es decir, se requiere solo
una cierta cantidad baja de sitios Bronsted para obtener productos desoxigenados, o sea
lograr la desmetilacion de anisol, paso previo a la desoxigenacion de fenol a benceno y

evitar la formacion de “otros oxigenados”.

Por otro lado, la acidez es positiva considerando que promueve las reacciones de
alquilacion minimizando asi la pérdida de carbonos. Es por eso, que debe lograrse un

balance racional entre alta produccion de productos desoxigenados y baja pérdida de
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carbonos. Existe una temperatura dptima para cada catalizador que permite desoxigenar

anisol sin pérdida significativa de C y baja desactivacion por formacion de coque.

Los catalizadores bifuncionales exhiben una ventaja unica para la conversion de
compuestos aromaticos que contienen un grupo metoxi en comparacion con cualquier
otro catalizador de desoxigenacion en el que la pérdida de carbono es inevitable. En el
proceso de hidrocraqueo a baja temperatura, catalizada por catalizadores acidos sin con-
tener metal, el metilo del grupo metoxi se elimina como metanol. Por otro lado, en pro-
cesos de hidrotratamiento de alta temperatura con catalizadores sulfurados existe gran
pérdida de C como CHy [5]. En el catalizador de Pt/zeolitas beta, la mayoria de los me-
tilos se transfieren al anillo aromatico y retenido después de la desoxigenacion, minimi-
zando la pérdida de carbono.

Finalmente, los catalizadores estudiados en este capitulo pueden ser regenerados

en aire a temperaturas relativamente bajas.
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CAPITULO X

En este capitulo se presenta un resumen de las principales observaciones y
conclusiones obtenidas en el presente estudio, y ademas algunas cuestiones especificas
que surgieron en el desarrollo de la tesis, que necesitan trabajos de investigacion
adicionales para ser respondidas. Por ultimo, se mencionan algunas lineas de

investigacion que pueden ser abordadas en funcion de los resultados aqui reportados.

10.1 CONCLUSIONES FINALES

Con el objetivo de alcanzar un mayor conocimiento sobre alternativas
tecnologicas para el necesario procesamiento de un bio-oil, en esta tesis se evaluo la
posibilidad de desoxigenar cataliticamente los compuestos modelo, m-cresol, fenol y
anisol. Los resultados son futiles para el estudio de la desoxigenacion de otros
compuestos quimicos representativos del bio-oil, y permitiran pre-disenar catalizadores

y sistemas reaccionantes para procesar mezclas de compuestos oxigenados.

Los catalizadores de platino soportado sobre diversos materiales son activos
para la reaccion de desoxigenacion de m-cresol a presion atmosférica; siendo los
principales productos de reaccion tolueno, benceno, metilciclohexano y fenol,
dependiendo de las condiciones de reaccion. Dentro de los productos desoxigenados, el
tolueno se prefiere frente al benceno debido a que este ultimo posee restricciones
ambientales mas severas para ser usado como combustible. El rendimiento del producto
deseado se puede regular mediante el cambio de la carga de metal, la relacion Hy/cresol
y la temperatura de reaccion. Tanto la funcion metalica como la 4cida son necesarias
para lograr méaxima desoxigenacion, sin embargo, se ha visto que existe una relacion
optima de sitios metalicos-sitios acidos que mejora la selectividad hacia tolueno y la
estabilidad del catalizador. En este Ultimo aspecto, la fuerza de los sitios 4cidos y su

densidad son parametros de central importancia.

La desactivacion del catalizador se debe principalmente a productos de
condensacion de cresol depositados sobre la superficie del mismo. El coque se produce

principalmente por un mecanismo paralelo y se deposita sobre ambas funciones,
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metalica y 4cida. Es decir, la presencia de altas concentraciones de cresol en el medio

reaccionante conduce a una alta formacion de coque.

En cuanto a la influencia de la densidad, tipo y fuerza de sitios acidos,
aparentemente los del tipo Brensted fuertes, asi como una alta densidad de sitios, son
perjudiciales para la estabilidad del catalizador, ya que participan en la formacion de

coque.

Las estructuras mesoporosas son mas convenientes para tener un catalizador mas
estable ya que las zeolitas microporosas conducen a una rapida y mayor desactivacion

por bloqueo de los poros.

El catalizador que mostré los mejores resultados en la desoxigenacion de m-
cresol fue Pt/y-Al,Os, teniendo una adecuada densidad y fuerza de sitios acidos, en este
caso particular del tipo de Lewis. En el esquema siguiente, se resumen las
observaciones mas importantes del sistema, indicando el efecto de las principales

variables.

Dimetilfenol
OH H

+
/ o Fenol
Productos de
condensacién < @\

l n m-Cresol Ferol
+H, -H,0

Hidrocarburos
ot H,/Cresol
livianos -

Benceno

Metilciclohexano

Figura 10.1: Resumen efecto de las variables estudiadas en la desoxigenacion de m-cresol con
Pt/’Y-A1203
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Asimismo, la desoxigenacion del mismo compuesto a presion atmosférica se
puede llevar a cabo efectivamente con catalizadores de paladio sobre distintos soportes.

Los productos desoxigenados mas importantes son tolueno y benceno.

Catalizadores de metales nobles, de niquel y hierro sobre silice presentaron
buenos resultados. Se obtuvo alta selectividad a productos desoxigenados con Fe/SiO,,
pero su estabilidad es menor que en el caso de los metales nobles. Por el contrario, el
catalizador de niquel presentd gran estabilidad pero menor selectividad a los

compuestos deseados.

Finalmente, con los conocimientos adquiridos durante la tesis, se estudié la
desoxigenacion de anisol con catalizadores de platino. El metal es responsable de la
desoxigenacion fenodlica, y muchas reacciones como desproporcion, isomerizacion y
alquilacion son catalizadas por el soporte acido. Es factible desoxigenar anisol a
benceno. La desmetilacion de anisol, paso previo a la desoxigenacion de fenol, es
catalizada por las dos funciones, metalica y 4cida, en particular de tipo Brensted, Por
esa razon, el catalizador Pt/SiO; es el més adecuado para catalizar esta reaccion, debido
a que posee baja densidad de sitios que en su mayor proporcion son del tipo Brensted.
Los catalizadores de Pt/zeolitas son mas selectivos a productos oxigenados alquilados,

ya que su produccion se ve favorecida con alta densidad de sitios acidos.

Los catalizadores bifuncionales exhiben una ventaja unica para la conversion de
compuestos aromaticos que contienen un grupo metoxi, en comparacion con cualquier
otro catalizador de desoxigenacién en el que la pérdida de carbono es inevitable. Sin
embargo, la formulacion del catalizador para ser usado en la desoxigenacion de anisol
debe tener en cuenta que s6lo una pequenia cantidad de sitios 4cidos, de Bronsted, es
necesaria, ya que permite la desmetilacion de anisol, primer paso para la obtencion de
benceno y lograr bajos rendimientos de productos pesados. La temperatura optima de

reaccion resulto ser 250 °C.

En todos los casos, durante la reaccion de anisol o cresol los sitios acidos se

envenenan mas rapido que los sitios metalicos. Un tratamiento relativamente suave en
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aire a una temperatura proxima a la temperatura de reaccion es suficiente para regenerar
todos los catalizadores estudiados, por recuperacion de los sitios metalicos y una alta

fraccion de los sitios acidos.
En resumen:

— Para la desoxigenacion de m-cresol, la temperatura que maximiza la
produccion de desoxigenados es 300 °C. A fin de tener un alto rendimiento hacia
tolueno, es deseable tener: a) un catalizador con alta relacion sitios metalicos-sitios
acidos, b) baja densidad de sitios acidos pero suficiente para permitir la deshidratacion,
c) sitios con fuerza relativamente alta para permitir que no se acumulen productos
condensados en la superficie. Ademads, una alta densidad de sitios acidos de Bronsted
aparentemente cataliza la formacion de productos pesados, y por tanto, son perjudiciales

para la estabilidad del catalizador.

— En la desoxigenacion de anisol, la temperatura optima es 250-300 °C y los
sitios Bronsted son requeridos para la desmetilacion de la molécula de reactivo y las

reacciones de transalquilacién que minimizan la pérdida de C.

— En ambos casos, una alta densidad de sitios acidos es negativa para la
selectividad y estabilidad del catalizador. Por otro lado, la acidez es positiva
considerando que promueve las reacciones de alquilacion minimizando asi la pérdida de

carbonos.

Estas diferencias en las condiciones dadas entre las moléculas estudiadas deben
tenerse en cuenta para seleccionar las variables y las caracteristicas del catalizador para
desoxigenar una mezcla de compuestos oxigenados, con vistas a lograr el tratamiento de

un bio-oil real.

Se debe evaluar la posibilidad de utilizar un tnico catalizador, con el cual se
intente buscar las condiciones que permitan lograr un balance racional entre alta
produccion a desoxigenados, y baja pérdida de C, o bien, utilizar varios catalizadores en

secuencia en un mismo reactor o reactores en serie que operen en distintas condiciones.

(O8]
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Por ejemplo, un primer lecho en el cual el anisol se transforma eficientemente en fenol,
y un segundo lecho en el cual el fenol y el m-cresol se desoxigenan a benceno y tolueno

respectivamente.

10.2 CUESTIONES PENDIENTES

El objetivo inicial de la tesis fue evaluar la posibilidad de desoxigenar moléculas
modelo que representan las diferentes clases de compuestos quimicos presentes en el
bio-oil. Se escogié comenzar con los compuestos mas dificiles de desoxigenar, que
segun la informacion reportada en bibliografia son los fendlicos. Algunos de los
compuestos preseleccionados para incluir en este estudio fueron la ciclohexanona, y el

furfural, que se encuentra en altas concentraciones en los bio-oils.

Otro objetivo que se planted, y no pudo incluirse en este estudio, fue mejorar la
capacidad hidrogenolitica del Pt a través del agregado de Re o Ir, con el objetivo de
reducir el consumo de H,, disminuyendo su presion parcial utilizada en la reaccion. La
regulacion de la actividad para hidrogendlisis se podria realizar con el agregado de

azufre al catalizador.

El estudio de catalizadores de metales no nobles deberia profundizarse, para
encontrar las propiedades y condiciones de reaccidon de manera de maximizar la

produccién de desoxigenados.

10.3 ACTIVIDADES FUTURAS

La buena actividad de algunos de los catalizadores estudiados justifica que sean
evaluados con alimentaciones mas complejas y menor presion parcial de hidrogeno.

En base a estos estudios, y los reportados por otros autores, se realizara un estudio

mas avanzado del proceso de desoxigenacidn, trabajando con mezclas de compuestos

modelos, incluyendo agua, y de bio-oil reales, de manera de determinar las velocidades

de reaccion de diferentes compuestos en forma competitiva.
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En estos estudios se pondra énfasis en los aspectos relacionados con la estabilidad

y regenerabilidad de los catalizadores.

Se prestard particular atencidon a catalizadores con metales no nobles como el
niquel y el hierro, lo cual permitiria disminuir notablemente los costos de catalizador y
consecuentemente los del proceso, y lograr independencia de metales de mayor costo de
obtencién y menos abundantes en la naturaleza.

Por otro lado se trabajara sobre la acidez del soporte, a través de
funcionalizaciones con diversos cationes. Se buscara la densidad, fuerza y tipo de sitios
que optimice la produccion hacia los compuestos deseados. Se trabajard con materiales
mesoporosos (como por ejemplo, silice tipo SBA-15) con el objetivo de mejorar los
aspectos difusivos internos y minimizar la desactivacion por bloqueo de poros.

Estos aportes seran de gran utilidad para el desarrollo de estas lineas de trabajo,

que practicamente aun no se llevan adelante en el pais.
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