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OBJETIVOS

Esta Tesis Doctoral se ha realizado en el grupo Procat-Vares (Procesos Cataliticos
y Valorizacion de Residuos), dentro de una amplia linea de investigacién enmarcada
en el concepto de bio-refineria, para produccion de combustibles y productos de alto
valor afiadido desde biomasa, en pro del desarrollo de una economia sostenible.

En el marco de la economia sostenible, la produccion de H;, mediante el reformado
catalitico de alimentaciones derivadas de biomasa continla atrayendo un gran interés
cientifico debido a la creciente demanda de H, como combustible y materia prima.
Esta ha sido precisamente una de las lineas de investigacion prioritarias del grupo
Procat-Vares desde hace ya mas de una década, que ha dado lugar a 7 Tesis Doctorales
previas, y una elevada produccién de articulos de alto impacto derivados de las
mismas. En esta linea de investigacion se ha abordado el reformado de alimentaciones
simples constituidas por un solo compuesto oxigenado, como DME (derivado de
biomasa via gas de sintesis) (Vicente, 2012; Oar-Arteta, 2014) o etanol (obtenido via
fermentacion) (Vicente, 2012, Montero, 2015), asi como de alimentacion complejas
como el bio-oil (fraccién liquida obtenida por la pir6lisis rapida de biomasa
lignoceluldsica).

El bio-oil esté4 constituido por agua y una mezcla muy compleja de oxigenados de
diferente naturaleza (acidos carboxilicos, alcoholes, aldehidos, cetonas, ésteres,
éteres, fenoles y sacaridos), con composicién variable segun su procedencia. El
reformado con vapor del bio-oil se considera una tecnologia prometedora y
econdmicamente viable, y el interés del desarrollo de esta tecnologia para la
produccién de H, esta motivado por diferentes circunstancias: i) evita el costoso
proceso de deshidratacién del bio-oil que se requeriria para otras rutas de su
valorizacion; ii) existen tecnologias maduras de pirdélisis rapida para la produccion de
bio-oil desde biomasa lignocelul6sica; iii) el bio-oil tiene mayor densidad energética
por unidad de volumen que la biomasa y es mas facil de transportar y almacenar;
iv) las buenas perspectivas de la estrategia de combinar la pirdlisis deslocalizada de
biomasa con el reformado de bio-oil centralizado en una planta con el equipamiento
requerido para los procesos cataliticos. Dada la complejidad de la alimentacion de
bio-oil, los estudios iniciales que realiz6 el grupo se abordaron considerando el
reformado de su fase acuosa (Remiro, 2012), si bien en los ultimos afios el esfuerzo
se ha centrado en el reformado del bio-oil completo (Aramburu, 2016, Arandia, 2018,
Ochoa, 2018).



Objetivos

El principal problema al que se enfrenta el desarrollo a gran escala del reformado
de bio-oil es la répida desactivacion de los catalizadores utilizados, siendo la
deposicion de coque su principal causa. Este problema puede ser atenuado
parcialmente mediante el uso de una original estrategia de operacion desarrollada por
el grupo de investigacion, consistente en la utilizacién de un sistema de reaccidn con
2 etapas en serie: i) tratamiento térmico, para deposicién controlada de la lignina
pirolitica que se forma por re-polimeracion de ciertos componentes del bio-oil cuando
éste es vaporizado; ii) transformacion catalitica (mediante reformado en este caso) de
los voléatiles que salen de la etapa de tratamiento térmico en un reactor de lecho
fluidizado, que presenta ventajas frente al lecho fijo en procesos con elevada
desactivacion por deposicion de coque. En anteriores Tesis se han establecido las
condiciones adecuadas de la unidad de tratamiento térmico tanto para el reformado de
la fraccion acuosa del bio-oil (Remiro, 2012) como para el bio-oil completo
(Aramburu, 2016). Ademas, se han logrado significativos avances en el conocimiento
del efecto de las condiciones de operacion sobre el comportamiento de catalizadores
soportados de Ni y de Rh usados en el reactor de reformado de la fase acuosa del
bio-oil o del bio-oil completo (Remiro, 2012, Aramburu, 2016, Arandia, 2018), en el
desarrollo de un modelo cinético para el catalizador soportado Ni/La;Oz-aAl2O3
(Aramburu, 2016), y en el conocimiento de los mecanismos de deposicion de coque
sobre estos catalizadores soportados en el reformado con vapor (Ochoa, 2018) y
reformado oxidativo con vapor (Arandia, 2018) del bio-oil. En este sentido, se ha
determinado en estos estudios previos el importante rol sobre la desactivacion del
catalizador por deposicion de coque atribuible a algunas familias de componentes del
bio-oil, especialmente los compuestos de naturaleza fendlica, asi como polioles
superiores (Ochoa, 2018). Cabe esperar, por tanto, que la eliminacion de este tipo de
componentes del bio-oil puede tener un efecto positivo sobre la estabilidad del
catalizador de reformado.

Frente a la operacion con una etapa de tratamiento térmico previa al reformado,
utilizada en nuestro grupo de investigacion, en la Literatura también se ha propuesto
la utilizacion de una etapa catalitica de pre-reformado, con catalizador de bajo coste,
previamente a la etapa principal de reformado con catalizador de Ni. El objetivo es
que el catalizador utilizado en la primera etapa actle de catalizador de guarda,
protegiendo asi al catalizador principal de reformado utilizado en la siguiente etapa,
ademas de inducir un cierto nivel de conversion del bio-oil, originando asi un cambio
de su composicion.



Indice

Ahora bien, aunque la deposicion de coque se pueda atenuar por la correcta
eleccion de las condiciones de operacion en la etapa de reformado, o de los
tratamientos previos del bio-oil para adecuar su composicién, la desactivacion por esta
causa es inevitable en el reformado de una alimentacion tan compleja como el bio-oil,
por lo que el escalado del proceso requerird una estrategia de operacion en ciclos de
reaccidn-regeneracion. Por ello, ademas de la actividad, selectividad de hidrégeno y
estabilidad, la regenerabilidad del catalizador es un factor clave para la seleccion del
catalizador adecuado para la produccién de H, mediante reformado de bio-oil.
Mediante operacion en ciclos sucesivos de reaccion-regeneracion, en condiciones de
elevada desactivacion en la etapa de reaccion para poner tener una vision realista de
la capacidad de regeneracion del catalizador, se ha comprobado la alta capacidad de
regeneracién del catalizador derivado de una estructura masica de tipo espinela de
NiAl,O4 en el reformado de bio-oil, muy superior a la de catalizadores soportados de
Ni sobre diferentes tipos de 6xidos metélicos e igualmente superior a la de
catalizadores de tipo masico con estructura de tipo perovskita (Arandia, 2018). Asi, el
catalizador derivado de espinela NiAl;O4 lograba la recuperacion completa de la
actividad tras regeneracién por combustion del coque en condiciones adecuadas, con
elevada temperatura para lograr la completa reestructuracion de la fase espinela, lo
que da lugar a la re-dispersion de las particulas de Ni° (tras reduccién de la espinela
reconstruida) con un tamafio similar a las del catalizador fresco.

Con estos antecedentes previos, el objetivo de la Tesis Doctoral es progresar hacia
la viabilidad industrial de la obtencion de H. por reformado de bio-oil completo
mediante la propuesta de estrategias de operacion para acondicionamiento de su
composicién gque permitan una operacion estable y reproducible en ciclos de reaccion-
regeneracion, utilizando catalizador de Ni con precursor de espinela NiAl.Oa, asi
como determinar las condiciones de operacion mas adecuadas en el reactor de lecho
fluidizado. Los objetivos especificos planteados son:

1. Contrastar la eficacia de diferentes métodos de acondicionamiento del bio-oil
mediante extraccion de componentes fenolicos, previamente al reformado, para la
mejora de la estabilidad y reproducibilidad del comportamiento cinético del
catalizador en ciclos de reaccién-regeneracion, considerando dos alternativas:
extraccion L-L o envejecimiento acelerado por calentamiento.

2. Contrastar igualmente la eficacia para la mejora de la estabilidad del catalizador
del acondicionamiento de la composicion del bio-oil mediante operacién con 2
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etapas cataliticas en serie: pre-reformado con catalizador de bajo coste (dolomita),
seguido de reformado en linea de los volatiles con el catalizador metélico de
reformado.

. Para lograr el objetivo anterior, es necesario previamente determinar el efecto de
las condiciones de la etapa de pre-reformado con dolomita sobre la composicién
del bio-oil valorizado, esto es, la corriente volatil que se alimentard en linea al
reactor de reformado con lecho fluidizado.

. Determinacion de los factores que originan la desactivacién (por coque y/o
sinterizacién) del catalizador de Ni derivado de espinela NiAl.Os, mediante un
detallado estudio a nivel microscdpico de la morfologia del catalizador desactivado
y del coque depositado. Especificamente, se pretende determinar el efecto de la
naturaleza, contenido y localizacion del coque sobre su incidencia en la
desactivacion, asi como el efecto de las condiciones de reaccion sobre estos
factores, para delimitar aquellas que conduzcan a una mayor estabilidad del
catalizador.

. Comparar la efectividad de las diferentes estrategias de acondicionamiento del
bio-oil y su efecto sobre la seleccion de las condiciones adecuadas de reaccion,
para discriminar el mejor conjunto de condiciones que permitan alcanzar operacion
estable en ciclos de reaccion-regeneracion.
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1. INTRODUCCION

En el afio 1972 se publico el primer informe en que se mencionaba la degradacion
del medio ambiente y la escasez de recursos naturales (The Limits to Growth) dirigido
por D. Meadows del M.I.T. por encargo del Club de Roma (Meadows y cols., 1972).
En junio de ese mismo afio se celebrd en Estocolmo la Conferencia Cientifica de las
Naciones Unidas, también conocida como la Primera Cumbre para la Tierra, en la que
se adoptd la Declaracién de Estocolmo. Esta declaracion contenia recomendaciones
para la accion medioambiental internacional y se enunciaban los principios para la
conservacion y mejora del medio humano; constituyo el primer instrumento ambiental
de derecho internacional (Remiro Brotons y Fernandez Egea, 2009).

En las décadas siguientes el interés de los gobiernos y de la sociedad respecto al
medioambiente y, concretamente, al calentamiento global y al agotamiento de los
combustibles fésiles se ha incrementado de manera exponencial. La Convencion
Marco de Naciones Unidas sobre el Cambio Climatico (CMNUCC) en 1992 reconoce
la existencia del problema del cambio climatico y establece como Ultimo objetivo
lograr la estabilizacion de las concentraciones de gases de efecto invernadero en la
atmosfera.

El contexto actual de Emergencia Climatica, la pandemia mundial a consecuencia
del COVID-19 y la crisis econdmica evidencian la necesidad de tomar en
consideracion los consejos del IPCC (Grupo Intergubernamental sobre el Cambio
Climatico) y lograr los objetivos establecidos en el Acuerdo de Paris durante la
COP21 (Conferencia de las Partes) en el afio 2015. El principal objetivo es contener
el calentamiento global por debajo de 2°C en comparacién con los niveles
preindustriales, preferiblemente por debajo de 1.5 °C, reduciendo las emisiones de
gases de efecto invernadero. En el Informe Especial del IPCC sobre el Calentamiento
Global de 1.5 °C (Masson-Delmotte y cols., 2019) se advierte sobre las consecuencias
de este fendmeno. La temperatura media aumentaria en las regiones terrestres y
oceénicas, se incrementarian los episodios de calor extremo y de precipitaciones
intensas en varias regiones, asi como la probabilidad de sequia en otras zonas. El 9 de
agosto de 2021, se ha publicado la primera entrega del Sexto Informe de Evaluacion
(IEB6) del IPCC, que se completara en el 2022. En el informe se concluye que a menos
gue se reduzcan las emisiones de gases de efecto invernadero de manera inmediata,
rapida y a gran escala, el objetivo de limitar el calentamiento global a 1.5 °C o incluso
2 °C durante las préximas décadas sera inalcanzable. Si no se actla de manera eficaz
e inmediata, aumentara la tempertura global 4.4 °C a final de siglo.



Capitulo 1

Las emisiones de gases de efecto invernadero en la UE proceden, segun datos de
la CMNUCC (afio 2017), principalmente del consumo de energia (80.7 %). El resto
se originan en los procesos industriales y el uso del producto (7.8 %), en la agricultura
(8.7 %) y en la gestion de residuos (2.7 %). Los valores a nivel mundial son similares,
el sector energético sigue siendo el mayoritario con gran diferencia (73 %), segun
datos del World Resources Institute. Las cifras mostradas por la CMNUCC exponen
gue el gas de efecto invernadero mayoritario a nivel mundial es el CO, (81 %),
seguido del CHs (11 %) y el N2O (5%). Por lo tanto, pondremos el foco en las
emisiones de CO- dentro del sector energético, debido a que corresponden a las
emisiones mayoritarias y tienen que ver con el objetivo de esta Tesis.

Las emisiones de CO; relacionadas con la energia se mantuvieron con pocos
cambios en 2019 (33.2 Gt), Figura 1.1. Se observa una estabilizacién de las emisiones,
tras dos afios de crecimiento, debido a su disminucion de forma considerable en el
sector eléctrico de las economias desarrolladas. Estas emisiones cayeron gracias a la
expansion de las energias renovables, principalmente eélica y solar fotovoltaica, al
cambio del combustible de carbon a gas natural y a una mayor produccion de energia
nuclear. Un clima mas templado o el crecimiento econémico durante 2019 en las
principales economias emergentes, especialmente en India, causaron también una
moderacion del aumento del CO; emitido (International Energy Agency, 2019a).
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Figura 1.1. Emisiones globales de CO; relativas a la energia, 1990-2019. Fuente: Global
Energy Review 2019 (International Energy Agency, 2019a).
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A pesar de la estabilizacion de las emisiones, estudios actuales afirman que la UE
debe aumentar sus esfuerzos en la construccion de energias renovables y en las
medidas de eficiencia energética en un 20 %, respecto a lo realizado entre los afios
2005 y 2018, si pretende alcanzar su objetivo de disminuir las emisiones de CO; en
un 40 % para 2030, tal como se acordd en 2014 durante el Consejo Europeo (Weale,
2020). Cabe destacar que tanto las emisiones, como el consumo se producen dentro
del sector energético en el transporte (23 %) y la industria (23 %), Figura 1.2.
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21%
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(9938 Mtoe)
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Figura 1.2. Consumo final total de energia mundial, izquierda (Fuente: World Energy
Balances 2020 (International Energy Agency, 2020b)), y emisiones mundiales de
CO; relacionadas con la energia, derecha (Fuente: The role of CCUS in low-
carbon power systems (International Energy Agency, 2020c)) por sectores durante
el afio 2018.

En el contexto descrito, resulta imprescindible la busqueda de mas alternativas
sostenibles para el medioambiente y la inversion de recursos para su desarrollo con el
fin de conseguir soluciones con mayor eficiencia, como ocurre con el hidrégeno.
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1.1. HIDROGENO

El hidrégeno es el elemento mas abundante del Universo y el primero de la Tabla
Periddica. El hidrégeno y la energia comparten una larga historia en comin. Las
primeras demostraciones de electr6lisis del agua y pilas de combustible captaron la
atencion de la ingenieria en el siglo X1X (International Energy Agency, 2019b). El
hidrégeno posee una elevada capacidad de almacenaje energético, 120 MJ/kg, mas
del doble que la mayoria de combustibles convencionales: 47 MJ/kg el gas natural,
43 MJ/kg la gasolina y el diésel, 26 MJ/kg el etanol y 23 MJ/kg el carbon (Abe y cols.,
2019).

La demanda de hidrégeno puro es de 70 Mt por afio en 2019 y otros 45 Mt como
gas de sintesis (International Energy Agency, 2019b; Nazir y cols., 2020a). Se utiliza
mayoritariamente como reactante en la industria quimica; para el refinado de petroleo
(~33 %); en la produccion de amoniaco (~27 %), del cual el 90 % se utiliza para la
produccion de fertilizantes; para la produccion de metanol (10 %) y un 6 % se emplea
en otros procesos industriales, como la hidrogenacion en la industria alimentaria
(Abdin y cols., 2020; Nazir y cols., 2020a). La mayoria del H, se genera a partir de
combustibles fosiles (96 %); un 76 % mediante gas natural y un 23 % mediante
carbén. Estos valores corresponden al 6 % y el 2% del gas natural y del carbdn
consumido a nivel mundial, respectivamente (International Energy Agency, 2019b).
El 4 % del hidrogeno restante se produce a partir de la electr6lisis del agua y otras
fuentes (Abdin y cols., 2020). En consecuencia, la produccion de H: es responsable
de 830 Mt de CO; emitido por afio (International Energy Agency, 2019b).

Desde el afio 2017 se observa un interés creciente en las tecnologias y las
infraestructuras para la produccion y el uso del hidrégeno, tanto en las politicas
publicas como en el sector privado. El afio 2019 fue un afio record para la puesta en
marcha de la capacidad de electrdlisis operativa; el mercado de vehiculos eléctricos
de pila de combustible se duplicd debido a la expansion en China, Japon y Corea del
Sur (International Energy Agency, 2020a). Un ejemplo de este nuevo enfoque a nivel
politico es el informe de la Comision Europea al Parlamento Europeo y al Comité
Europeo econdomico y social entre otros organismos para el desarrollo de “Una
estrategia del hidrogeno para una Europa climaticamente neutra” (Commission
Europea, 2020).
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1.1.1. Economia del hidrégeno

La “Economia del hidrogeno” es un sistema donde el H se produce y se utiliza
ampliamente como portador de energia primaria (Abe y cols., 2019). Aunque el uso
de este vector energético se ha debatido ampliamente, no se ha logrado su
implementacion debido a la falta de tecnologias de conversion y generacion de bajo
coste (Abdin y cols., 2020).

El interés por esta tecnologia no es nuevo, y a lo largo de las Gltimas décadas ha
experimentado varias oleadas. En la década de 1970 con las repentinas subidas de
precios del petréleo, su escasez y el interés por la contaminacion, se valoro el
hidrégeno como una alternativa a largo plazo, especialmente en el sector del
transporte. Veinte afios mas tarde, en la década de 1990, el interés por el cambio
climatico impuls6 mas estudios sobre el hidrogeno enfocado a su produccién con
captura y almacenamiento de CO, (CCS), a las energias renovables y al transporte.
En este periodo algunas empresas automovilisticas presentaron sus primeros modelos
de automoviles de hidrdgeno, gracias al rapido desarrollo de las tecnologias de pilas
de combustible. A principios de la década del 2000, la preocupacién por el cambio
climético, la disociacion térmica del agua (termdlisis) y la esperanza de una nueva
generacion de plantas nucleares méas baratas fueron fundamentales para las
estimaciones de un menor coste en la produccion de hidrégeno (International Energy
Agency, 2019b). En el afio 2003 se formé la Alianza Internacional para Hidrdgeno y
Pilas de Combustible en la Economia (IPHE) por 19 Paises Miembros y la Comision
Europea, cuyo objetivo es facilitar y acelerar la transicion a sistemas de movilidad y
energia limpios y eficientes, utilizando H. y las tecnologias de pilas de combustible
para las diferentes aplicaciones y sectores (Nazir y cols., 2020b). En la segunda
década, 2010, este interés decay6 debido al retroceso del pico del petréleo y el bajo
desarrollo de las tecnologias y las infraestructuras para el uso del hidrogeno
(International Energy Agency, 2019b).

La Agencia Internacional de la Energia presenta el actual impulso politico y
empresarial sin precedentes a nivel mundial, como el momento de ampliar las
tecnologias y reducir los costes para utilizar el H, de forma amplia (International
Energy Agency, 2019b; Nazir y cols., 2020a). Se propone extender su contribucion a
nuevos sectores como la generacion de energia, el transporte y el consumo en
edificios. Como se ha presentado previamente (Figura 1.2), estos sectores son tres de
los principales consumidores de energia y que tienen una mayor responsabilidad
respecto a las emisiones de CO,.
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El almacenamiento del H, es un factor esencial para el desarrollo prdspero y
sostenible en la energia del hidrogeno. Actualmente sigue siendo un obstéaculo para la
introduccion de este vector energético en la economia mundial (Nikolaidis y
Poullikkas, 2017; Abe y cols., 2019). Diversos trabajos se centran en desarrollar y
establecer nuevos métodos para su almacenamiento y transporte.

Los métodos de almacenamiento se podrian dividir en dos grandes bloques:
métodos fisicos y métodos basados en compuestos quimicos materiales. ElI H.
comprimido, licuado y criogénico son los tres sistemas de almacenaje fisicos. El H-
licuado logra una mayor densidad energética que el comprimido, pero la licuefaccion
consume mas energia. EI almacenamiento y el transporte en recipiente criogénico se
utiliza para aplicaciones médicas e industriales (Nikolaidis y Poullikkas, 2017; Abe y
cols., 2019; Rivard y cols., 2019; Abdin y cols., 2020; Nazir y cols., 2020c). El
almacenamiento de H, gaseoso en cavernas de sal ya se utiliza a escala industrial,
aunque no es aplicable en todas las regiones debido a las diferentes condiciones
geoldgicas (Andersson y Gronkvist, 2019). La NASA desde los afios 1950 utiliza
recipientes para almacenar H, liquido, actualmente opera con los méas grandes
(alrededor de 230-270t) ubicados en Cabo Cafiaveral (EEUU) (Andersson y
Gronkvist, 2019).

Los métodos basados en compuestos quimicos almacenan el H, mediante
fisisorcion y quimisorcion. Los nanotubos de carbono, grafeno, zeolitas o diversos
MOFs se contemplan como posibles materiales para el transporte del H; fisisorbido.
Para la quimisorcion del H, se estudian diversos compuestos, como hidruros de
metales y no-metales, borohidruros de metales y complejos de hidruros metalicos
(Nikolaidis y Poullikkas, 2017; Abe y cols., 2019; Rivard y cols., 2019; Abdiny cols.,
2020; Nazir y cols., 2020c). También se investigan liquidos organicos para transportar
H. (LOHC), compuestos orgénicos insaturados como ciclo-alquenos, el acido formico
o el etilenglicol. A pesar de las problematicas a nivel de seguridad y eficiencia que
todavia supone, en el escenario actual el H, comprimido y su trasporte por carretera
son las opciones més desarrolladas y factibles (Rivard y cols., 2019; Nazir y cols.,
2020c). Aunque empiezan a desarrollarse y establecerse los primeros gaseoductos de
H., el mas largo se encuentra entre Francia y Bélgica (402.25 km) y estan en desarrollo
diversos proyectos para el transporte de H» por via maritima (Nazir y cols., 202043, c).

El hidrégeno como vector energético forma parte de las diversas soluciones en el
amplio mercado vigente para frenar el cambio climatico y reducir o eliminar la
dependencia de los combustibles fosiles en la sociedad actual. Hoy en dia es un
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desafio la transicion hacia una economia del hidrégeno verde; se deben llevar a cabo
mayores inversiones econdmicas y desarrollos tecnoldgicos para el avance hacia una
sociedad basada en la energia de cero emisiones de carbono (Nazir y cols., 2020a). Se
deben destinar méas esfuerzos respecto a las tecnologias relacionadas con el H, para
reducir sus costes, reemplazar el hidrogeno producido mediante procesos que
conllevan emisiones con alto contenido en carbono por aquellas con bajo contenido
en las aplicaciones actuales y ampliar el uso del hidrogeno a nuevas aplicaciones
(International Energy Agency, 2020a). En la Figura 1.3 se muestra la capacidad de los
nuevos proyectos de produccion de Hz segln su uso final.
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Figura 1.3. Capacidad de los nuevos proyectos de produccion de hidrégeno con fines
energéticos y climaticos, por tecnologia y fecha de inicio (Fuente: The Future of
Hydrogen (International Energy Agency, 2019b)).

1.1.2. Tecnologias de produccién de hidrégeno

En los ultimos afios se ha utilizado un cddigo de colores para hacer referencia a las
diferentes fuentes de produccion de hidrogeno. El “negro”, “gris” o “marrén”
corresponden a la produccion de hidrogeno a partir de carbdn, gas natural y lignito,
respectivamente. “Azul” se utiliza para el hidrégeno producido a partir de
combustibles fosiles con captura de CO, (CCS) (Interantional Energy Agency,
2019Db). “Verde” es el término utilizado para la produccion de H» a partir de una fuente
100 % renovable (Dawood y cols., 2020).

A continuacion, se describen las diferentes tecnologias de produccion de
hidrdégeno, mostradas esquematicamente en la Figura 1.4, agrupadas en dos grandes
grupos segun la alimentacion utilizada: convencionales (combustibles fosiles) y
sostenibles (fuentes renovables).
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Reformado con vapor (SR)

Oxidacion parcial (POX)

Reformado de
hidrocarburos y carbén Reformado auto-térmico (ATR)
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Electrélisis
Métodos de e
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Figura 1.4. Esquema de los diferentes métodos para la produccion de Ho.

1.1.2.1. Convencionales

Las dos tecnologias utilizadas mayoritariamente para la produccién de hidrégeno
a partir de combustibles fosiles, como son reformado y pirdlisis de hidrocarburos, se
describen a continuacion. Por su interés para el proceso global de produccién de
hidrogeno, se describen también las técnicas de captura y almacenamiento de CO;
utilizadas en la actualidad o en desarrollo que logran disminuir las emisiones de gases
de efecto invernadero para las tecnologias descritas previamente.

<~ Reformado de hidrocarburos

El reformado de hidrocarburos es el proceso en el que se obtiene el hidrogeno
mediante reaccion de un hidrocarburo combustible gaseoso con otro reactante que
puede ser vapor (reformado con vapor), oxigeno (oxidacién parcial) o ambos
(reformado oxidativo con vapor, que con adecuadas proporciones de agua/oxigeno
alimentado puede lograr un régimen auto-térmico) (Nikolaidis y Poullikkas, 2017;
Abdin y cols., 2020; Nazir y cols., 2020b).
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o Reformado con vapor (SR)

El reformado con vapor de hidrocarburos es la tecnologia mas madura y el proceso
mas comun para producir hidrégeno en todo el mundo (Fonseca y cols., 2019). Es una
reaccion endotérmica, en la que un hidrocarburo reacciona con el vapor en la presencia
de un catalizador para la generacion de gas de sintesis (H. y CO) rico en H,. La
alimentacion mayoritariamente utilizada es el gas natural, por lo que el proceso suele
denominarse reformado con vapor de metano (SRM) y esta constituido por los
siguientes tres pasos: generacion de gas de sintesis (1.1), la reaccion water-gas-shift,
WGS (1.2) que incrementa el contenido de H» y la metanacion o purificacion de gas
(separacion de CO,) (Nikolaidis y Poullikkas, 2017; Abdin y cols., 2020; Nazir y cols.,
2020b) :

m
CoHun + nH,0 - nCO + (n + 5) H, (1.1)

CO + H,0 - CO, + H, (1.2)

El SRM logra eficiencias alrededor del 70-85% a nivel industrial y es
ampliamente utilizado para la produccion de H; a gran escala (Fonseca y cols., 2019;
Abdin y cols., 2020). Habitualmente la reaccion se lleva a cabo con un catalizador de
niquel y en un rango de temperatura y presién entre 700 y 900 °C y 3-25 bar,
respectivamente.

e Oxidacion Parcial (POX)

En el proceso de oxidacién parcial, el hidrocarburo alimentado reacciona con el
oxigeno produciendo H; y CO (Nikolaidis y Poullikkas, 2017). El proceso catalitico
ocurre a ~ 950 °C, alimentando metano o nafta; en cambio, sin catalizador la reaccién
se realiza a ~ 1300 °C, utilizando metano, carbdn o derivados pesados del petréleo
como alimentacion (Nazir y cols., 2020b). En este proceso, después de eliminar el
sulfuro para obtener O puro de la corriente de productos, se recircula el O, para la
oxidacion parcial del hidrocarburo alimentado. En comparacion con el proceso de
reformado con vapor, se produce mas CO con esta ruta. EI CO reacciona con el vapor
(reaccion WGS, Ec. (1.2)) y completa el proceso produciendo Hz y CO». Este proceso
es apropiado para alimentaciones pesadas, debido a que su menor contenido H:C
comparado con el metano, llevan a que una fraccion mas significativa del H;
producido provenga del vapor (Abdin y cols., 2020).
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o Reformado oxidativo con vapor (OSR) y reformado auto-térmico (ATR)

En el proceso de reformado oxidativo con vapor se inyectan en el reactor de
reformado vapor y O; 0 aire para que ocurra de manera simultanea las reacciones de
reformado y oxidacion (Nikolaidis y Poullikkas, 2017):

n n n m
Callm +5H;0 + 20, —>nco+(5+5) H, (1.3)

La reaccion de la oxidacion parcial (exotérmica) aporta calor a la reacciéon de
reformado con vapor (endotérmica) y esto conduce a un incremento del Hz producido.
Utilizando una adecuada proporcion de aire y vapor de agua es posible obtener un
proceso termo-neutro (Reformado auto-térmico, ATR). Por lo tanto, el proceso de
ATR no necesita ningun aporte de calor externo, es mas sencillo y menos costoso que
el SRM, porque, aunque el SR tiene mayor eficiencia y un bajo contenido de CO, al
ser un proceso endotérmico requiere energia, que debe transferirse desde el exterior
(Abdin y cols., 2020). Las plantas de ATR avanzadas con una captura de CO; del
~ 90 % tienen una eficiencia cercana al 73 % (Nazir y cols., 2020b).

e Reformado con plasma

En el reformado con plasma, las reacciones generales son las mismas que en el
reformado convencional, aunque la energia y los radicales libres utilizados para la
reaccion son proporcionados por un plasma generado con electricidad o calor. Cuando
se inyecta el vapor con el combustible se forman los radicales H*, OH"y 0%, ademas
de electrones, creando las condiciones para que se produzcan las reacciones reductoras
y oxidativas. Este sistema se puede realizar fundamentalmente por dos metodologias:
térmica o no-térmica. El uso del reformado con plasma supera muchas de las
limitaciones técnicas del reformado convencional, como el elevado coste de los
catalizadores. Ademas, supera las limitaciones del reformado a partir de hidrocarburos
pesados, se realiza a temperaturas mas bajas y tiene una alta tolerancia al azufre
(Holladay y cols., 2009). Sin embargo, segin la metodologia utilizada tiene ciertas
desventajas como un consumo energético elevado o la degradacion de los electrodos.
Ademés, lograr una operatividad a gran escala de manera eficaz sigue siendo un
objetivo a largo plazo (Zheng y cols., 2020).
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<~ Pirdlisis de hidrocarburos

La pirolisis de hidrocarburos es la descomposicion térmica del reactante en
atmosfera inerte produciendo carbono e H, (Muradov, 1993). La descomposicion
termo-catalitica de los hidrocarburos ligeros (temperatura de ebullicién: 50-200 °C)
produce carbono elemental e H,, mientras que en las fracciones de hidrocarburos
pesadas el H; se obtiene mediante dos pasos: la hidro-gasificacién y el craqueo de
CH.. Se trabaja a presion atmosférica y la temperatura necesaria es ~ 980 °C
(Muradov, 1993; Nikolaidis y Poullikkas, 2017):

m
ChHm = nC+ 3H2 (1.4)

En el caso concreto del metano, su descomposicidn térmica requiera menos energia
(37.6 kd/mol) que el SRM (63.3 kd/mol) y conlleva una reduccion de las emisiones
(Holladay y cols., 2009; Nazir y cols., 2020Db).

< Capturay almacenamiento de CO,

Las tecnologias de captura y almacenamiento de CO, (CCS) se estan desarrollando
para diversos procesos en el sector energético, principalmente para las que utilizan
carbono y gas natural como reactantes. En el SMR y el ATR pueden reducir las
emisiones de carbono hasta el 90 % y en la actualidad hay plantas en funcionamiento
gue utilizan estas metodologias para reducir sus emisiones (International Energy
Agency, 2019b).

Existen diversas tecnologias de captura (Leung y cols., 2014):

i) postcombustion; elimina el CO- de la corriente de gas después de la combustion;

ii) pre-combustion; el combustible (carbén o gas natural, normalmente) se somete a
un pre-tratamiento antes de la combustion;

iii) combustion con combustible oxigenado; se utiliza oxigeno, en lugar de aire, para
la combustion, reduciendo la cantidad de nitrgeno en el gas de salida y facilitando

la separacion posterior.

Para la separacion del CO, también se utilizan diversas metodologias; la mas
comln y madura es la absorcion, es decir, el uso de un liquido sorbente para la
separacién del CO; de la corriente de salida; este sorbente puede ser regenerado vy el
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mas tipico es el monoetanolamina (MEA) con una eficiencia superior al 90 % (Leung
y cols., 2014; Navas-Anguita y cols., 2021). Otras tecnologias en desarrollo son la
adsorcion (utilizando un so6lido adsorbente de CO), el reformado quimico con
recirculacion, las membranas de separacion, la separacion a base de hidratos y la
destilacion criogénica (Leung y cols., 2014).

Actualmente, operan diversas instalaciones a gran escala en el sector energético e
industrial utilizando tecnologias de CCS (Institute Global CCS, 2016). Los tres
mayores proyectos en el sector termoeléctrico con tecnologia CCS son Petra Nova
Carbon Capture, Boundary Dam Carbon Capture y Sinopec Shengli Power Plant
CCS Project; se sitian en EEUU, Canada y China, respectivamente. Las tres son
modificaciones de centrales eléctricas de carbén existentes y funcionan utilizando la
tecnologia de postcombustion con un absorbente basado en aminas (Koytsoumpa y
cols., 2017). El primero de ellos estd en Texas y opera con éxito desde 2017; es el
mayor sistema de captura de carbono postcombustion instalado en una central
eléctrica de carbono (International Energy Agency, 2020c).

En diversos proyectos del sector industrial, como la produccion de fertilizantes, y
en el procesamiento de gas natural también se utilizan la CCS; en la mayoria
implementan tecnologias de pre-combustion (Koytsoumpa y cols., 2017).

1.1.2.2. Sostenibles

La situacion actual, mencionada previamente, respecto a las emisiones de gases de
efecto invernadero y la dependencia de los combustibles fésiles muestran la clara
prioridad de desarrollar y utilizar tecnologias a partir de fuentes renovables y con bajas
emisiones para la produccién de hidrégeno. En primer lugar, se detallan las distintas
técnicas a partir del agua y, posteriormente, los procesos que parten de la biomasa.

< Disociacion del agua

El hidrogeno puede producirse mediante la disociacion de las moléculas de agua
por diferentes procesos, siendo una de las rutas mas prometedoras, limpias y benignas
para el medio ambiente (Acar y Dincer, 2018; G. Liu y cols., 2019). Actualmente se
conocen tres vias de disociacion del agua: electrolisis, termolisis y foto-electrolisis.
Es una de las tecnologias méas evolucionadas en los ultimos afios. Entre 2000 y 2019
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se registraron 199 patentes sobre el tema: el 70 % describen procesos de electrolisis,
el 27 % de foto-electrdlisis y el 3 % de termdlisis (Martinez-Burgos y cols., 2021).

e Electrolisis

La electrdlisis del agua es el proceso endotérmico por el cual el agua se disocia en
H, y O, mediante la aplicacién de energia eléctrica (Acar y Dincer, 2018).

Es un proceso electroquimico, una reaccion oxidacion-reduccion que consiste en
el paso continuado de corriente eléctrica a traves de dos electrodos, en las siguientes
reacciones (Ecs. (1.5) y (1.6)) (Martinez-Burgos y cols., 2021):

Catodo 2H,0 — H, + 20H™ — 2e~ (1.5)
Anodo -1 -
20H™ = 70, + H,0 +2¢ (1.6)

En la actualidad son tres las tecnologias desarrolladas para la electr6lisis del agua:
células de electrolisis alcalina (AEC), que es la predominante y utilizada en
aplicaciones industriales a gran escala desde 1920; celdas de electrdlisis con
membrana de intercambio de protones (PEMEC); y celdas de electr6lisis de 6xido
s6lido (SOEC) (Schmidt y cols., 2017; David y cols., 2019).

El excedente de electricidad generada a partir de fuentes renovables como la solar
0 la edlica, puede utilizarse para la electrdlisis, produciendo H; verde y minimizando
las fluctuaciones en los sistemas de energia renovables mediante el almacenamiento
de Hz (Nazir y cols., 2020b). En la actualidad, la produccién de H: via electrolisis es
el Unico proceso renovable a gran escala. De los tres procesos para la disociacion del
agua es el mas eficiente hasta la fecha, logrando una eficiencia de hasta el 60 %; su
mayor desventaja es la alta energia requerida (Martinez-Burgos y cols., 2021).

e Termolisis

La termlisis es el proceso de descomposicion térmica directa en un solo paso de
la molécula de agua. Es un proceso reversible que necesita una elevada temperatura
(~ 2500 °C), debida a su energia libre de Gibbs (Baykara, 2004). Su rendimiento
aumenta proporcionalmente a la temperatura utilizada, la mayor eficiencia descrita es
de un 40 % y requiere de una extremadamente elevada energia (Martinez-Burgos y
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cols., 2021). Se cree que la disociacion del agua se da al tomar contacto el vapor de
agua con una superficie solida caliente (Baykara, 2004).

Para conseguir un proceso mas sostenible, se propone la realizacion de varios
ciclos termoquimicos de separacién de agua utilizando catalizadores basados en
Cu-Cl o0 SnO- que permiten bajar la temperatura de trabajo. El calor necesario puede
aportarse mediante energia solar o nuclear (Nikolaidis y Poullikkas, 2017; Nazir y
cols., 2020b; Thomas y cols., 2021).

e Foto-electrolisis

En el proceso de foto-electrolisis se disocia el agua mediante la carga generada en
un electrodo semiconductor mediante la absorcion de luz visible, utilizando un
sistema de recoleccion de fotones fotoeléctricos. Los foto-electrodos, cominmente
fabricados de TiO,, IrO; y RuO,, cuando se exponen y se sumergen en el electrolito
acuoso generan la energia necesaria para la reaccién (1.23 V). Este proceso, como la
termolisis, requiere catalizadores como ZnO, SnO y ZrO, (Martinez-Burgos y cols.,
2021).

<~ Procesos a partir de biomasa

La biomasa es una fuente de energia renovable que implica un gran ahorro de
emisiones nocivas a la atmosfera y permite aprovechar los recursos energéticos
locales de forma sostenible (Alfonso y cols., 2009). La biomasa ha llamado la atencién
por su abundancia y su bajo coste (Lepage y cols., 2021). Los recursos de biomasa
son todas las formas de materiales organicos, incluyendo materia vegetal tanto viva
como en forma de desecho, material animal y sus productos de desechos. Contienen
una mezcla compleja de carbono, hidrogeno, nitrégeno y oxigeno (Balaman, 2019).

Balaman (2019) clasifica los recursos de biomasa en tres categorias: cultivos para
obtener recursos energéticos (herbaceos, como bambu o pasto de trigo, y procedente
de la madera, como alamo y eucalipto); residuos (animales, urbanos e industriales) y
desechos (forestales y agricolas).

El H, producido a partir de la biomasa se puede clasificar como neutro en carbono
debido a su ciclo natural, porque el CO; liberado durante la produccién se consume
en mayor cantidad mediante la generacion de biomasa en la fotosintesis para su
crecimiento (Navarro y cols., 2011). Los procesos de generacion de H, mediante
biomasa se pueden clasificar en dos categorias: bioldgicos y termoquimicos.
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Bioldgicos

Los procesos bioldgicos brindan la oportunidad de producir H; a partir de recursos
biolégicos renovables y econdmicos como la biomasa y la energia solar por varios
procesos como la bio-fotolisis directa e indirecta, la foto-fermentacion y la
fermentacion oscura (Akhlaghi y Najafpour-Darzi, 2020).

e Bio-fotélisis directa e indirecta

La bio-fotolisis utiliza el proceso de fotosintesis para disociar el agua usando la
habilidad de las plantas, principalmente, algas. El proceso consiste en la disociacion
del agua utilizando fotones (a partir de la luz solar) con catalizadores bioldgicos
(R. Kumar y cols., 2020). Hay dos categorias: directa e indirecta.

En la bio-fotolisis directa se utilizan algas verdes con cianobacterias; utilizan
energia solar mediante el proceso de fotosintesis para disociar el agua en oxigeno e
hidrégeno (Chozhavendhan y cols., 2020). En este proceso se transforma la energia
solar en energia quimica para producir hidrégeno molecular, Ec. (1.7), (Anwar y cols.,
2019):

2H,0 + energia solar —» 2H, + O, .7

En la bio-fotdlisis indirecta el proceso se realiza en dos pasos; en el primer paso,
Ec. (1.8), se genera glucosa con O, mediante la fotosintesis, y durante el segundo
paso, Ec. (1.9), partiendo de la glucosa y el agua se genera CO- e Hy, gracias a la
actividad de dos enzimas: nitrogenasa e hidrogenasa (R. Kumar y cols., 2020;
Akhlaghi y Najafpour-Darzi, 2020).

12H,0 + 6CO, + energia luminica = C¢H;,04 + 60, (1.8)

CgH1206 + 12H,0 + energia luminica - 6CO, + 12H, (1.9

e Foto-fermentacién

Este proceso bioquimico se realiza mediante acido organico y energia solar con un
déficit de nitrogeno en el medio. Las bacterias fotosintéticas pueden convertir acidos
organicos en CO, e H; con la presencia de la nitrogenasa (R. Kumar y cols., 2020).
Es un proceso que depende en gran medida de la energia luminica que recibe; ademas,
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se pueden utilizar residuos industriales y agricolas para la produccion de H, (Akhlaghi
y Najafpour-Darzi, 2020; Chozhavendhan y cols., 2020).

e Fermentacién oscura

Es una de las técnicas mas estudiadas para la produccion de Hz mediante procesos
biolégicos. En la fermentacion oscura (dark fermentation), los microorganismos
fermentativos convierten la materia organica compleja en una mezcla de alcohol y
acido organico junto con la produccién de hidrégeno, en la ausencia de luz solar,
oxigeno y agua, Ec. (1.10) (Anwar y cols., 2019). El rendimiento de H, es méas bajo
que el tedrico debido al consumo de una parte de glucosa para el crecimiento y
mantenimiento de los microorganismos y otros compuestos producidos (Akhlaghi y
Najafpour-Darzi, 2020).

CeHy,06 + 2H,0 — 2CH;COOH + 2C0, + 4H, (1.10)

Una amplia gama de desechos (alimenticios o agricolas) o aguas residuales ricos
en carbono pueden procesarse mediante la fermentacion oscura produciendo
hidrégeno y otros subproductos interesantes como acidos grasos, acido acético y acido
butirico (Anwar y cols., 2019; Akhlaghi y Najafpour-Darzi, 2020).

Termoquimicos

Las rutas termoquimicas a partir de biomasa para la produccion sostenible de H-
tienen un gran potencial para su implementacion a escala industrial en comparacion
con otras rutas de tratamiento de la biomasa (Arregi y cols., 2018a). Habitualmente,
son rutas mas rapidas que los procesos biolégicos y ofrecen un mayor rendimiento
estequiométrico de Hz (Abdin y cols., 2020).

e Gasificacion de biomasa

La gasificacion de biomasa normalmente se realiza a temperaturas entre 700 y
1200 °C, utilizando aire, oxigeno, vapor o mezclas de estos compuestos, como agente
gasificante, dando lugar a un producto gaseoso formado por Hp, CO, CO,, CH4 e
hidrocarburos. El uso de vapor incrementa la formacion de H., produciendo un gas de
alto poder calorifico sin nitrogeno. Aunque la naturaleza endotérmica de la
gasificacion por vapor aumenta los costes de energia en comparacién con la
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gasificacion por aire, evita el costoso proceso de separacion del oxigeno (Arregi y
cols., 2018a). El proceso de gasificacion de biomasa consta de diversas fases de
reaccion: secado de la biomasa alimentada mediante un gasificador; zona de pir6lisis,
en la que se liberan el tar y los compuestos gaseosos; gasificacion heterogénea del
char; y reacciones homogéneas (reaccion de reformado, de craqueo y WGS) de los
volatiles obtenidos en la pirdlisis (Arregi y cols., 2018a; Lepage y cols., 2021).

La gasificacion por vapor parece ser el proceso mas adecuado para producir
hidrégeno, logrando entre un 30 y 50 % de H: en la fraccion gaseosa, una relacion
mas alta H,/CO (1.6) y reduciendo las impurezas (Lepage vy cols., 2021).

e Gasificacion con agua supercritica

La gasificacién con agua supercritica es una alternativa para la biomasa con una
elevada humedad (per encima de un 35 %), como derivados de alimentos, algas o los
lodos de depuradora. El agua requiere una temperatura por encima de 374 °C y una
presiéon mayor de 221.2 bares para convertirse en un fluido supercritico. Los
compuestos organicos y los gases son miscibles en el agua supercritica a alta
temperatura, facilitando su conversion. La reaccidn es endotérmica y necesita una
cantidad de energia muy elevada (Navarro y cols., 2011; Lepage vy cols., 2021).

e Pirdlisis

La pir6lisis de biomasa es la descomposicion térmica de las estructuras de celulosa
poliméricas en ausencia de oxigeno o aire (Navarro y cols., 2011). Es uno de los
procesos energéticamente mas eficientes y con menos coste para obtener combustible
de una fuente renovable (Balat y cols., 2009). En la pirdlisis de biomasa se obtiene
producto solido (char), liquido (tar o bio-oil) y productos gaseosos.

La distribucién de productos varia segun las condiciones de operacion, siendo la
temperatura la variable que tiene mas peso, que debe estar entre 400 y 800 °C (Balat
y cols., 2009; Lepage y cols., 2021). La piroélisis convencional o lenta, se realiza a
temperaturas por debajo de 450°C y con baja velocidad de calentamiento,
maximizando la produccion de sélido (char) (Lepage y cols., 2021). En la pirdlisis
rapida (o flash pirdlisis) se trabaja con alta velocidad de calentamiento y corto tiempo
de residencia, obteniendo productos liquidos mayoritariamente, logrando
rendimientos de bio-oil entre el 60 y 75 % en masa (Arregi y cols., 2018a). Sin
embargo, si se pretende conseguir la fraccién gaseosa como las mas abundante, se
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debe realizar la pir6lisis a alta temperatura, baja velocidad de calentamiento y largo
tiempo de residencia (Balat y cols., 2009).

e Tecnologias de reformado

En la actualidad un nimero elevado de estudios en la Literatura se centran en los
procesos de reformado para la produccién sostenible de H., debido a las posibilidades
gue muestran para su desarrollo en un futuro cercano. Se debe destacar que el
reformado con vapor del bio-oil obtenido en la pir6lisis y la gasificacion son las rutas
termoguimicas mas investigadas para la produccion de H, desde biomasa (Arregi y
cols., 2018a).

En el siguiente Apartado 1.2 se detallan las distintas tecnologias de reformado
existentes, asi como las diferentes alimentaciones utilizadas y las condiciones de
operacion necesarias.

24



Introduccién

1.2. PRODUCCION SOSTENIBLE DE HIDROGENO POR
REFORMADO

El reformado es uno de los procesos con méas posibilidades de desarrollo para la
produccién de H; de forma sostenible. En este aparatado, se describen, en primer
lugar, las tecnologias de reformado, entre las que se incluye el reformado con vapor,
una de los procesos méas considerados y objeto de estudio de esta Tesis, asi como otros
procesos de reformado en desarrollo actualmente (como reformado oxidativo con
vapor o auto-térmico, reformado seco, reformado acuoso y con agua supercritica,
reformado combinado, reformado con plasma). Se describen también estrategias para
intensificacion de la produccion de Hz (como la captura in situ de CO- o el reformado
en reactores de membrana) y el reformado en linea con los volatiles de la pirdlisis de
biomasa. Ademas, se describen diferentes tipos de alimentaciones utilizadas y las
condiciones de operacidn necesarias.

1.2.1. Tecnologias de reformado

La reaccion global de reformado con vapor (SR, Steam Reforming) de un
compuesto oxigenado (CnHmOx) ocurre en dos etapas: reformado con vapor para
generar CO e H; (Ec.(1.11), seguido de reaccién de desplazamiento de agua o Water
Gas Shift (WGS, Ec. (1.12)), debido a que el exceso de vapor provoca la oxidacion
de CO a COg, generando méas H,, de modo que la estequiometria global de la reaccion
viene dada por la Ec. (1.13) (Czernik y cols., 2002; Adeniyi y cols., 2019):

CyHpOp + (n — K)H,0 > nCO + (n + m/2 — K)H, (1.11)
CO + H,0 & CO, + H, (1.12)
CyHmOy + (2n — K)H,0 > nCO, + (2n + m/2 — K)H, (1.13)

En este caso, el rendimiento de H, maximo estequiométrico es
(2n+m/2-k) mol Ha/mol oxigenado. Sin embargo, el rendimiento es menor debido a las
limitaciones termodindmicas de la reaccion WGS, Ec. (1.12), y a que se producen en
paralelo reacciones secundarias como las de metanacion (J. Chen y cols., 2017):

CO + 3H, & CH, + H,0 (1.14)
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CO, + 4H, & CH, + 2H,0 (1.15)

La reaccién de reformado (Ec. (1.11)) es endotérmica, por lo que necesita una
temperatura de operacion elevada. Sin embargo, las reacciones de metanacion y WGS
son exotérmicas, por lo que a altas temperaturas se favorece el desplazamiento hacia
la izquierda de estas reacciones, favoreciéndose por tanto la reaccion WGS-reversa
(reversa de la Ec. (1.12)) y las reacciones de reformado de metano (reversas de las
Ecs. (1.14) y (1.15)) (Trane y cols., 2012).

También contribuyen a disminuir el rendimiento de H; respecto al estequiométrico
las reacciones de formacién de coque, que incluyen principalmente la reaccion de
Boudouard, Ec. (1.16), la descomposicién de oxigenados acompafiada de la
deshidrogenacion de los hidrocarburos producidos en la descomposicion, Ecs. (1.17)
y (1.18), respectivamente, y la polimerizacion de los oxigenados e hidrocarburos
(J. Chen y cols., 2017). Todas ellas son reacciones no deseadas que afectan a la
estabilidad y actividad del catalizador. Por lo tanto, un catalizador apropiado debe
favorecer las reacciones de reformado y WGS, asi como la gasificacién del coque, Ec.
(1.19) (Czernik y cols., 2002; J. Chen y cols., 2017).

2C0 & €O, +C (1.16)
CyHpy Ox = C4H, 0, + gases (CO, COy, Hy, CHy, HCs) + C (1.17)
CHgq (olefinas — arométicos) — q/2 H; + C (1.18)

En el reformado oxidativo con vapor (OSR, Oxidative Steam Reforming) se
adiciona oxigeno junto con el agua promoviendo la oxidacion parcial de algunos de
los componentes en el medio de reaccion, de modo que la estequiometria global de la
reaccion viene dada por la Ec. (1.20). De esta manera, se logra reducir los
requerimientos energéticos de la reaccion endotérmica de reformado con vapor, a
expensas de una menor produccion de H,, debido a una mayor produccion de las
reacciones secundarias (de oxidacion) ademas de la previamente referida reaccion de
Boudouard, reacciones de metanacion y craqueo (W. Nabgan y cols., 2017; Arandia
y cols., 2018):
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CoH, 0 + a0, + (2 — 2a — k)H,0 - nCO, + (2n — 2a —k + m/2) H, (1.20)

Ademas, la co-alimentacion de oxigeno provoca la combustién del coque
depositado en el catalizador, atenuando la desactivacion del catalizador y alargando
la vida del catalizador (Arandia y cols., 2017). Sin embargo, la adicion de oxigeno
debe realizarse de manera controlada para evitar la re-oxidacion de la fase activa del
catalizador, que originaria la pérdida de su actividad. Esto es particularmente
importante en catalizadores de reformado basado en metales de transicion como Co 'y
Ni (Moreira y cols., 2019).

La combinacién de ambas técnicas, reformado con vapor y la oxidacion parcial o
reformado oxidativo con vapor, alimentando una relacién oxigeno/vapor/carbono
(O/S/C) adecuada, logra alcanzar un régimen energéticamente neutro (Chattanathan y
cols., 2012; Arandia y cols., 2017). Este proceso corresponde al reformado
auto-térmico (ATR, Auto Thermal Reforming), que requiere menor temperatura que
el OSR y tiene una limitada experiencia comercial (W. Nabgan y cols., 2017). En el
caso del reformado auto-térmico de bio-oil, se observa un impacto significativo de la
composicion del bio-oil alimentado en el rendimiento de H», de modo que un mayor
contenido de hidrégeno y menor de carbono consiguen un rendimiento mas alto
(Czernik y French, 2014).

En el reformado seco (DR, Dry Reforming) se convierten los principales gases de
efecto invernadero, metano y diéxido de carbono, contenidos en el biogas u otros
combustibles en gas de sintesis, Ec. (1.21), utilizando un método sostenible y de bajo
coste (Shafigah y cols., 2020).

CH, + CO, © 2CO + 2H, (1.21)

La reaccion de reformado seco es altamente endotérmica, por lo que requiere
temperaturas entre 700 y 900 °C vy el catalizador tiene un papel fundamental. Durante
el reformado seco de bio-oil, el CO, también puede reaccionar con el carbono
atenuando la deposicion de coque y, junto al carbono de la biomasa, produciendo gas
de sintesis y disminuyendo en gran medida las emisiones de netas de gases de efecto
invernadero (Fu y cols., 2016). Es habitual el uso de catalizadores basados en Ni,
debido a su bajo coste, aunque catalizadores de metales nobles (incluyendo a los
basados en Pt, Ruy Rh) muestran una mayor conversion y sufren menor desactivacion
(Y. Gaoy cols., 2018). En cualquier caso, el mayor desafio que presenta este proceso
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es la desactivacion del catalizador no solo debido a la deposicion de carbono, sino
también por la sinterizacién de los centros metalicos a la elevada temperatura de
reaccion (Calgaro y Perez-Lopez, 2019).

El reformado en fase acuosa (APR, Aqueous Phase Reforming) es una ruta
prometedora para producir hidrégeno mediante el reformado de biomasa (X. Li y
cols., 2018). Este proceso ofrece condiciones de operacion menos severas que el SR
convencional. Permite trabajar a una temperatura de reaccion mas bajay a una presion
relativa mas alta, evitando la etapa de evaporacién del agua, por lo que se estima que
puede tener mayor viabilidad econémica (X. Li y cols., 2018; Arandia y cols., 2019;
Oliveiray cols., 2021). Por lo tanto, es un método adecuado para alimentaciones con
alto contenido de agua como el bio-oil (X. Li y cols., 2018). Ademas, este proceso
facilita la purificacion del gas producido, minimiza las reacciones de descomposicion
no deseadas de los reactantes y favorece la reaccion de WGS que permite producir H»
con un contenido insignificante de CO (Oliveiray cols., 2021).

El reformado con agua supercritica (SCWR, Super Critic Water Reforming) es
un proceso termoquimico emergente que convierte la biomasa himeda y los residuos
organicos en gas de sintesis e hidrégeno sin vaporizar el agua, logrando reducir las
necesidades energéticas respecto a otros procesos de reformado (Gutiérrez Ortiz y
Campanario, 2018). El uso de agua supercritica, agua calentada y comprimida sobre
su temperatura critica (374 °C) y presién (22.1 MPa), ha recibido elevado interés para
el reformado de corrientes con alto contenido de humedad, como el glicerol, y la
produccioén de gas limpio a alta presion (Patcharavorachot y cols., 2019). EI SCWR
presenta alta eficiencia de reaccion y selectividad al H,, debido a las propiedades del
agua supercritica, ofreciendo mayor rendimiento respecto al tiempo espacial,
reducidas limitaciones de transferencia de masa y condiciones favorables para la
reaccion endotérmica de reformado. Ademas, se produce H; a alta presion, pudiendo
almacenarse directamente sin una gran penalizacién energética por compresion
(Pairojpiriyakul y cols., 2014).

El reformado con plasma puede ser un enfoque alternativo prometedor para la
produccion de combustible limpio, debido a una eficiencia alta de conversion del tar
y universalidad para su uso con varios compuestos hidrocarburos, ademas de una
presencia de particulas altamente excitadas y un disefio compacto. En este proceso se
evita la facil desactivacion de los catalizadores, ademas se puede lograr reducir
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significativamente el consumo energético por la elevada velocidad de reaccion y
alcanzar de manera rapida un estado estable (L. Liuy cols., 2019). Un sistema hibrido
plasma-catalizador puede ser una alternativa atractiva para el reformado de bio-oil al
superar las desventajas tanto del reformado catalitico como del reformado con plasma.
Habitualmente, se utiliza un plasma no térmico (NTP), dado que el plasma térmico
requiere de temperaturas muy elevadas (alcanzando temperaturas por encima de
1700 °C) e imposibilita combinarlo con el uso de catalizadores (L. Liu y cols., 2019).
Los sistemas de catélisis impulsados por plasma tienen como objetivo crear efectos
sinérgicos entre un catalizador y descargas eléctricas, aunque no se conocen los
detalles exactos de esta sinergia y en la actualidad siguen siendo tema de investigacion
(Xiao y cols., 2021).

El reformado combinado (CR, Combined Reforming) es un proceso todavia poco
maduro, aunque presenta resultados prometedores (Xie y cols., 2020). Consiste en
combinar el reformado con vapor y el reformado seco para la produccion de gas de
sintesis, permitiendo ajustar la relacion H/CO (Guilhaume y cols., 2020). En
comparacion con el proceso de reformado con vapor y reformado seco por separado,
el reformado combinado que une las ventajas de ambos procesos, logra un mayor
rendimiento de H, y CO y una cantidad de cogue mucho menor a temperaturas mas
bajas (Xie y cols., 2020).

Investigaciones recientes, estudian el proceso de produccion de H; en dos etapas
consecutivas: pirélisis-reformado con vapor de los volatiles (Arregi y cols., 2018b;
Santamaria y cols., 2020). En el reformado con vapor en linea de los volatiles de la
pirélisis rapida de biomasa en dos etapas, los volatiles de la pirélisis de la primera
etapa se reforman en la siguiente etapa (Akubo y cols., 2019). Presenta varias ventajas
respecto al proceso de las dos etapas por separado. Se lleva a cabo en unas condiciones
de operacion Optimas, debido a la integracion de los dos reactores en una unidad
(Santamaria y cols., 2020). Se evita la formacion de tar, por lo que se reducen
dificultades operacionales como el blogueo de tuberias y el procesamiento del tar
(Yang y cols., 2021). Ademaés, se logra una produccion neta de H. mas elevada
(Santamaria y cols., 2020).
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1.2.2. Estrategias para intensificar la produccion de hidrogeno mediante

reformado

El principal producto gaseoso secundario de las reacciones de reformado con vapor
es el COy, y para su separacion de la mezcla de gases se emplean principalmente tres
métodos: con adsorbentes o disolventes, con membranas y mediante destilacion
criogénica (Achay cols., 2020). Alternativamente, el reformado con captura in situ
de CO; (SESR, Sorption Enhanced Steam reforming) ha atraido la atencidén de
diversos estudios, porque combina la produccion de H: y la separacion y captura del
CO; en el propio lecho catalitico. En dicho proceso, el CO, se captura por un
adsorbente in situ, desplazando la reaccion WGS (Ec. (1.12)) y, por tanto, la reaccion
global de reformado (Ec. (1.13)) hacia el lado de los productos (Acha y cols., 2020).
Segun el principio de Le Chatelier, el equilibro de ambas reacciones se desplazara
hacia una mayor produccion de H; al eliminar el CO, de la fase gaseosa y las
reacciones secundarias se inhibirian hasta cierto punto (L6pez Ortiz y cols., 2013; Xie
y cols., 2016; Rahmanzadeh y Taghizadeh, 2019). Segln la temperatura de adsorcién,
los adsorbentes de CO, se dividen en tres grupos: baja temperatura (<200 °C),
temperatura intermedia (200-400 °C) y alta temperatura (> 400 °C). Los primeros son
fisi-sorbentes (sensibles a la temperatura y con selectividad de CO, pequefia por la
fuerza débil de la adsorcién fisica), mientras que los dos ultimos casos deben ser
quimi-sorbentes (con mayor capacidad de adsorcion que los fisi-sorbentes)
(Rahmanzadeh y Taghizadeh, 2019). Ademas, utilizando esta estrategia se logra
disminuir la temperatura de reaccion en comparacion al reformado con vapor
convencional y el exceso de vapor utilizado, asi como la produccion de CO vy las
reacciones secundarias (Achay cols., 2020).

El reformado con recirculacion quimica (CLR, Chemical Looping Reforming) es
un método innovador para la produccion de gas de sintesis rico en Hp, en el cual un
portador de oxigeno se recircula entre el reactor de combustible (o reformado con
vapor) y el reactor de aire (C. Liu y cols., 2020). En el reactor de combustible, el
bio-0il u otro reactante se oxida parcialmente mediante el portador de oxigeno.
Después, el portador de oxigeno en el reactor de aire se oxida completamente con aire
y se recircula al reactor de combustible. EIl transportador de oxigeno solido
proporciona una fuente de O, y también actlia como catalizador y/o transfiere calor
en la unidad de reformado, debido a la naturaleza exotérmica de su proceso de
oxidacion, logrando mejorar la eficiencia energética del proceso (Situmorang y cols.,
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2020). Ademas, es una tecnologia que facilita la captura de CO; y son diversos los
materiales utilizados como transportadores de oxigeno, como biochar, perovskitas,
materiales basados en 6xidos metalicos (Ni, Fe, Co, Cu, Ce, metales nobles) entre
otros (Situmorang y cols., 2020; Z. He y De Wilde, 2021; Adéanez-Rubio y cols.,
2021).

En el reformado con membrana se realiza el reformado en un reactor con
membrana (MR) que incorpora una membrana selectiva para la separacion en el
propio reactor del H: producido constituyendo un sistema integrado de
reaccién/separacion (Amiri y cols., 2020). De esta manera, se superan algunas de las
limitaciones termodindmicas, debido al “efecto desplazamiento” en el sistema de
reaccion, logrando mayor formacion de productos de reaccion, es decir, se mejora el
rendimiento de H; respecto al reformado convencional (lulianelli y cols., 2020). El
uso de un reactor de membrana conlleva operar en condiciones mas moderadas y la
combinacion de ambas etapas en una sola unidad, reduce los costes de operacion y
permite el uso de dispositivos compactos, mdviles y descentralizados para la
produccién de H (Jiay cols., 2019; Amiri y cols., 2020). Si se utiliza una membrana
perfectamente selectiva para el Ha, se obtiene H; puro tal y como se requiere en las
celdas de combustible (Jia y cols., 2019). Las membranas se pueden clasificar en
metales densos, materiales ceramicos (densos o microporosos) y conductores de
protones. Se han desarrollado notablemente los dos primeros tipos. Las membranas
de metal densas generalmente usan Pd y sus aleaciones mas selectivas a la
permeabilidad al H, (Pd-Ag, Pd-Cu y Pd-Au) (Gallucci y cols.,, 2013). Di
Marcoberardino y cols., (2017) han analizado el desarrollo actual de reactores de
membrana en Europa, enfocando en la implementacion de esta tecnologia en la
produccién de H; a partir de gas natural, biogas y bioetanol.
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1.2.3. Alimentaciones y condiciones de operacion

Las principales alimentaciones utilizadas a partir de recursos renovables para la
produccion de H, mediante las diferentes tecnologias descritas previamente son el
biogés, aguas residuales, el bio-glicerol y el bio-oil. La complejidad y heterogeneidad
de sus composiciones, especialmente el bio-oil, producen problemas operacionales y
una rapida desactivacion del catalizador durante el reformado, incrementando las
dificultades de los procesos. Por ello, la mayoria de los trabajos en la Literatura
utilizan biogas sintético (Calgaro y Perez-Lopez, 2019; lulianelli y cols., 2020;
Guilhaume y cols., 2020), compuestos modelo del bio-oil (D. Li y cols., 2016; Z.
Zhang y cols., 2020; X. Hu y cols., 2020a; C. Liu y cols., 2020; Xiao y cols., 2021),
bio-oil simulado, mezclando diversos compuestos modelo, (Gutiérrez Ortiz y
Campanario, 2018; Arandia y cols., 2019; Achay cols., 2020; Y. Wang y cols., 2020;
Italiano y cols., 2019) o la fraccién acuosa del bio-oil (Remiro y cols., 2013a; Bimbela
y cols., 2017) facilitando su estudio y desarrollo.

El biogas es un combustible renovable generado mediante degradacién anaerdbica
de la biomasa (Calgaro y Perez-Lopez, 2019). Se compone mayoritariamente por CHs4
(35-57 %) y CO; (25-55 %) y otros compuestos minoritarios como Nz, Oz, Hz, H2S,
H.0, CO, NHg, siloxanos, aromaticos y particulas de polvo (Y. Gao y cols., 2018). El
biogas sintético se utiliza, principalmente, en el reformado seco (Calgaro y
Perez-Lopez, 2019) y combinado (Guilhaume y cols., 2020), aunque también se usa
en el reformado con vapor, como por ejemplo, con captura de CO, (Capa y cols.,
2020) y con reactores de membrana (lulianelli y cols., 2020).

En el reformado en fase acuosa se da la posibilidad de utilizar alimentaciones con
cantidades elevadas de agua, como la fraccion de bio-oil acuosa (Arandia y cols.,
2019) o las aguas residuales de diferentes industrias, como las de cerveceria (Oliveira
y cols., 2021) o en la produccion de zumos de frutas (Saenz de Miera y cols., 2020).

La produccion de biodiesel a nivel mundial ha experimentado un gran incremento
en los ultimos afios, estimandose que en el 2020 ha alcanzado 35 millones de toneladas
(Adénez-Rubio y cols., 2021). El bio-glicerol (CsHgOs3), es un producto secundario en
la produccion de biodiesel, que alcanza entre el 40 y el 85 % del material crudo
(Pairojpiriyakul y cols., 2014; Adanez-Rubio y cols., 2021). En la industria, el glicerol
se puede utilizar como combustible, aunque su alta viscosidad y temperatura de
ignicién conllevan diversos problemas operacionales (Adanez-Rubio y cols., 2021).
Su alto contenido de Hy, ha despertado el interés en estudiar su viabilidad y
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posibilidades como fuente renovable para la produccion de hidrégeno, mediante
diversas tecnologias de reformado: reformado con vapor (Charisiou y cols., 2019),
reformado oxidativo con vapor (Moreira y cols., 2019), reformado con Chemical
Looping (Adanez-Rubio y cols., 2021) y con agua supercritica (Pairojpiriyakul y cols.,
2014; Bogdan y cols., 2020), entre otras.

El producto liquido obtenido a partir de la pirdlisis de biomasa, denominado bio-oil
es un liquido oscuro, polar e hidrofilo, constituido por una mezcla compleja de agua
y compuestos oxigenados con diferentes grupos funcionales, de los cuales se han
identificado mas de 300 componentes (Aramburu, 2016; Z. Zhao y cols., 2020). Entre
los oxigenados que contiene se incluyen &cidos carboxilicos, cetonas, alcoholes,
esteres, éteres, aldehidos, furanos, sacaridos, fenoles y aromaticos, que constituyen
una amplia gama de pesos moleculares y funcionalidades (Stedile y cols., 2015). Las
propiedades y la composicién del bio-oil dependen tanto de las condiciones de
pirdlisis, la configuracién del reactor y el origen y las caracteristicas de la biomasa,
como de las condiciones de almacenamiento. Por lo tanto, sus propiedades varian con
frecuencia en un amplio rango (Stedile y cols., 2015; Pinheiro Pires y cols., 2019;
Gholizadeh y cols., 2019).

El bio-oil tiene una densidad energética hasta diez veces mayor que la biomasa,
con unos costes de transporte considerablemente menores (Trane y cols., 2012). En
cambio, la composicién y las propiedades del bio-oil suponen una dificultad para su
valorizacion directa. El bio-oil es &cido y corrosivo, tiene alta viscosidad y bajo poder
calorifico y es quimicamente inestable (Valle y cols., 2019). A pesar de las desventajas
respecto a sus propiedades, el bio-oil es una alternativa apropiada para la produccion
de H; a partir de una fuente renovable. Ademas, su alto contenido en agua (20-50 %
en masa en funcién de la biomasa de partida) no supone un problema para su
valorizacion mediante el reformado con vapor de bio-oil, evitando el costoso proceso
para la separacion de agua que requieren otras tecnologias (Adeniyi y cols., 2019).

El reformado catalitico de compuestos modelo oxigenados ha sido intensamente
investigado debido a su importancia fundamental y préctica en el contexto de la
catélisis, la ciencia de la superficie, la energia y las ciencias ambientales (D. Liy cols.,
2016). En la Literatura, los compuestos oxigenados estudiados mayoritariamente son
mono-alcoholes, como metanol (H. Li y cols., 2021) y etanol (Jia y cols., 2019;
Shafigahy cols., 2020; Bogdan y cols., 2020); &cidos carboxilicos, como &cido acético
(X. Hu y cols., 2020a; Acha y cols., 2020; C. Liu y cols., 2020) y acido férmico
(Setiabudi y cols., 2020); cetonas, como acetona (Achay cols., 2020; Z. Zhao y cols.,
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2020) y acetol (Gutiérrez Ortiz y Campanario, 2018; Arandia y cols., 2019);
compuestos fenodlicos: como fenol (Setiabudi y cols., 2020; C. Wang y cols., 2021),
guayacol y catecol (Arandia y cols., 2019); y sacaridos, como glucosa y Xxileno
(Adeniyi y cols., 2019).

En la Tabla 1.1 y Tabla 1.2 se recogen algunos de los numerosos trabajos de la
bibliografia sobre diferentes tecnologias de reformado para produccién de H, desde
diferentes alimentaciones de origen renovable, incluyendo las condiciones de
operacion y tipos de catalizadores utilizados y los rendimientos de H; alcanzados en
cada caso.
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1.2.4. Catalizadores

El desarrollo de catalizadores es un aspecto ampliamente estudiado de los procesos
de reformado con vapor de oxigenados puros y de bio-oil. Los catalizadores son
habitualmente metales nobles y/o de transicién soportados sobre 6xidos o minerales
metalicos, sintetizados mediante co-precipitacion, impregnacién u otros métodos
(Adeniyi y cols., 2019). De la misma manera que en otros procesos de catalisis
heterogénea, el papel de los catalizadores ha sido analizado extensamente con el
objetivo de mejorar la reaccidn catalitica (Setiabudi y cols., 2020). Es decir, se busca
gue muestren una actividad y estabilidad elevada, consiguiendo inhibir o disminuir
los mecanismos de desactivacidn, asi como tener bajo coste y facilidad de adquisicion
(de los materiales del catalizador). Las propiedades de un catalizador heterogéneo son
de naturaleza inherentemente dindmica y estas caracteristicas a menudo se modifican
con los cambios en las condiciones de reaccion (Setiabudi y cols., 2020). En este
Apartado, se han clasificado los catalizadores segln su origen: natural o sintetizados.

1.2.4.1. Origen natural

En las dltimas décadas, la utilizacion de materiales naturales minerales como
catalizadores o soporte de catalizadores ha sido foco de diversos estudios, porque son
baratos, estan ampliamente disponibles en la naturaleza y son térmicamente estables
a altas temperaturas de operacion, por encima de 800 °C (D. Li y cols., 2016).
Dolomita, CaMg(COs),, calcita, CaCOs, y olivina, (Fe, Mg).SiO4, calcinadas son los
catalizadores mas utilizados para la eliminacion del tar durante la gasificacion de la
biomasa (D. Liy cols., 2016; Islam, 2020). La zeolita natural clinoptilolita también se
usa en la pirdlisis de biomasa, para la obtencion de un bio-oil valorizado (mayor poder
calorifico y selectividad hacia los productos BTX-benceno, tolueno y xileno-) (Khan
y cols., 2021). Otros materiales utilizados como catalizadores durante la pirdlisis de
biomasa proceden de la reutilizacion de desechos de origen natural. Dos ejemplos a
destacar son: lodo rojo y biochar. El primero se genera durante el proceso Bayer para
el refinado del mineral bauxita (el primer paso en la produccion de aluminio) y se
emplea para mejorar el bio-oil (Karimi y cols., 2010; Kastner y cols., 2015). El
segundo se obtiene a partir de la pirdlisis de biomasa y se utiliza para la eliminacion
del tar (H. Sun y cols., 2021). El biochar ha atraido una atencién significativa
recientemente, debido a su bajo coste y alta porosidad, como catalizador o soporte de
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catalizador metalico para diversas reacciones, como (trans)esterificacion, hidrolisis o
reformado (Afolabi y cols., 2021).

En la Literatura, aungue en menor medida, también se encuentran ejemplos de este
tipo de materiales usados como catalizadores en los procesos de reformado.
Constantinou y cols. (2010) comparan la actividad de la dolomita, la calcita y la
olivina calcinadas en el reformado con vapor de fenol para la produccion de Hz. A
temperaturas por debajo de 700 °C, la olivina presenta mayor actividad comparada
con la calcita y la dolomita, aungue al aumentar la temperatura (> 700 °C) se observa
lo contrario, muestran mayor actividad y selectividad hacia el H; la calcita vy,
especialmente, la dolomita. De modo similar, Aramburu y cols. (2014) utilizan
dolomita calcinada para la obtencién de H, por reformado con vapor a partir de una
mezcla de bio-oil y etanol; mientras que Valle y cols. (2014a) estudiaron el mismo
proceso partiendo de bio-oil. Ma y cols. (2017) usan biochar, lavado con acido
clorhidrico diluido (10 % en masa), en el reformado de compuestos modelo del bio-oil
(&cido acético, m-cresol, furfural y acetona), para la produccion de H,. Un reciente
estudio muestra el uso de catalizadores como olivina o catalizador de FCC usado (es
decir, reutilizando y revalorizando un material de desecho de refineria) en el
reformado en linea de volatiles de la pir6lisis rapida de biomasa (Fernandez y cols.,
2021).

En otros estudios este tipo de materiales se utilizan como soporte de catalizadores,
incrementando la actividad catalitica del catalizador con la incorporacién de uno o
mas metales (habitualmente Ni). Asimismo, se han utilizado catalizadores de Ni
soportados en biochar en el reformado con vapor de &cido acético (J. Chen y cols.,
2018) y tolueno (X.B. Wang y cols., 2021). Quan y cols. (2017) reforman bio-oil de
la pirdlisis de cascara de coco sobre un catalizador de Fe soportado en olivina. Tan y
cols. (2019) llevan a cabo el reformado con vapor de una mezcla de compuestos
modelos de tar (fenol, tolueno, naftaleno y pireno) para la produccién de Hz en un
lecho fijo, sobre catalizadores de Ni (10 % en masa) preparado mediante
co-precipitacion con dolomita como soporte, junto con varios 6xidos (Al2Os, La;0s,
Ce0, y Zr0O,) como promotores.

También se han estudiado este tipo de catalizadores para el reformado con vapor
con captura de CO, o con chemical looping, debido a su capacidad de adsorcion. Los
compuestos més estudiados y utilizados son los adsorbente basados en CaO (Dou y
cols., 2015; Y. Wang y cols., 2021), por su elevada capacidad de captura de CO.. La
dolomita es uno de los més estudiados en la Literatura para este tipo de procesos. La
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dolomita es un mineral natural, abundante y econémico, compuesto por carbonato de
calcio y de magnesio con formula quimica CaMg(COs)2. Su color varia en funcién de
las impurezas que contiene, pudiendo ser incolora, gris, negra, marrén o tener
tonalidades rosaceas, amarillentas o verdes. Ademas, el porcentaje de CaO y MgO
varia segun las fuentes de obtencién e influye en su efectividad (Islam, 2020). Achay
cols. (2020) emplean en el mismo lecho un catalizador soportado en olivina junto con
dolomita como adsorbente, comparando la actividad de dos tipos de dolomita. Remiro
y cols. (2013a) reforman la fraccion acuosa del bio-oil con captura de CO, mediante
dolomita y un catalizador de niquel soportado (Ni/La;O3-0AlOs).

1.2.4.2. Sintetizados

Los estudios de reformado con catalizadores sintetizados son significativamente
mas numerosos que con los catalizadores de origen natural. Diversas revisiones
recogen la gran cantidad de articulos focalizados en este tema (J. Chen y cols., 2017,
Setiabudi y cols., 2020). En la mayoria de revisiones se estudia la actividad del
catalizador, diferenciando el rol de sus diferentes componentes, principalmente, el
metal y el soporte (Setiabudi y cols., 2020):

» El metal (0 metales), se encarga de la activacion y la transformacion de los
oxigenados para formar las especies de carbono adsorbidas e hidrogeno.

= El soporte, interviene en la adsorcion y la disociacion del agua para formar grupos
-OH.

= La interfase metal-soporte, tiene un efecto sinérgico entre el metal y el soporte.

Los metales utilizados se diferencian entre metales no-nobles o de transicion y
metales nobles. Los metales de transicion utilizados en el reformado con vapor de
bio-oil o sus derivados son Ni, Co, Cu, Fey Zn (Z. Zhao y cols., 2020), que muestran
una alta actividad catalitica y tienen un precio méas asequible que los catalizadores con
metales nobles, aunque se desactivan mas rapidamente que éstos.

El Ni es el metal utilizado en la mayor parte de trabajos de reformado con vapor
de bio-oil. Muestra una alta actividad para romper los enlaces C-C y C-H, por lo que
favorece la reaccion WGS, es estable quimica y térmicamente en condiciones de
reaccion y tiene coste bajo en comparacion con los metales noble (J. Chen y cols.,
2017; Moogi y cols., 2020). Sin embargo, es propenso a sufrir una severa
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desactivacion, debido, principalmente, a la acumulacién de carbono en los centros
metalicos de Ni, mas que a los efectos de la sinterizacion del metal (J. Chen y cols.,
2017; Setiabudi y cols., 2020). Esta acumulacion rapida del coque puede originarse
por la adsorcion, solubilidad y difusion favorables del carbono en las particulas de Ni
(J. Chen y cols., 2017). La obtencion de catalizadores de Ni con particulas pequefias
metalicas es un factor importante para contralar la actividad, la selectividad y la
deposicion de coque, por lo que se han investigado varios métodos de sintesis (Ogo y
Sekine 2020) que se detallaran en el siguiente Apartado, 1.3.1.3.

Los metales Co y Cu, a pesar de poseer menor actividad para romper los C-C y la
metanacion, son muy activos para la reaccion WGS, asi que algunos trabajos
introducen alguno de estos metales en los catalizadores de Ni, buscando un efecto
sinérgico de ambos metales que promueva la actividad de las reacciones de reformado.

Los metales nobles normalmente muestran mayor actividad y estabilidad en los
procesos de reformado con vapor de bio-oil, pero debe tenerse en consideracion su
elevado precio. Los metales nobles mas usados en estos procesos son Rh, Pt, Ru e Ir,
de los cuéles el Rh muestra un mejor comportamiento catalitico (G. Chen y cols.,
2017). Los catalizadores con Rh y Pt se conocen por su capacidad para minimizar la
deposicion de coque, asi como para mejorar el rendimiento y la eficacia, favoreciendo
la reaccion WGS (Setiabudi y cols., 2020). Por ello, hay estudios que incorporan
metales nobles a catalizadores de Ni, con el objetivo de mejorar su actividad catalitica.

El soporte juega un papel importante para el desempefio de los catalizadores. En
general, se evalian mediante su area superficial especifica y su interaccion con las
especies metalicas activas que ocurre durante el pre-tratamiento (Z. Zhao y cols.,
2020). Hay tres aspectos de los que depende la repercusion del soporte en la actividad
catalitica: una estructura bien organizada que proporciona una mejor distribucion del
metal activo, la interaccion metal-soporte, que puede afectar al nivel de reduccién del
metal, repercutiendo asi en su actividad catalitica, y finalmente la propia participacion
del soporte en el progreso de la reaccion, pudiendo ser este efecto positivo o0 negativo
(G. Cheny cols., 2017). El soporte no sélo proporciona &rea superficial especifica,
sino que también puede proveer al catalizador de una resistencia a la deposicion de
carbon y prevenir la sinterizacién de las especies metalicas activas (Z. Zhao y cols.,
2020). Los materiales estudiados como soporte son diversos. Los 0xidos metalicos
han sido extensamente investigados como materiales buenos para soporte de
catalizadores en el reformado con vapor de bio-oil y oxigenados. La alimina (Al.Os)
es el mas estudiado debido a su érea especifica y resistencia mecéanica elevadas,
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aunque la acidez de su superficie promueve la polimerizacion no deseada (J. Chen y
cols., 2017). Por ello, se han analizado otros 6xidos metélicos con propiedades basicas
(ZrOz, Ce0,, Lay0O3) como componentes del soporte (Setiabudi y cols., 2020).
Igualmente, soportes de carbono (nanotubos de carbono-CNT- y carbones activos),
zeolitas, otros 0xidos metélicos (MgO, TiO; y SiO2) y soporte de espuma cerdmica
también se han considerado buenos materiales como soportes de catalizadores con
centros metalicos (J. Chen y cols., 2017; G. Chen y cols., 2017; Ogo y Sekine, 2020;
Setiabudi y cols., 2020; Z. Zhao y cols., 2020).

Ademas de los catalizadores metélicos soportados, otros materiales, como
perovskitas, 12Ca0-7Al,03 (C12A7), y derivados de espinela NiAlO4 han mostrado
buen comportamiento en el reformado con vapor de bio-oil (J. Chen y cols., 2017).
En un estudio comparativo de diferentes catalizadores de Ni (soportados en
La;03-0Al1,03, CeO,, y CeO,-ZrO-, asi como perovskitas Ni-La y espinela Ni-Al) se
comprob6 que todos ellos son altamente activos para la produccion de H, mediante
reformado oxidativo con vapor de bio-oil (Arandia y cols., 2018). El mejor balance
entre actividad-selectividad de H-estabilidad correspondia al catalizador de Ni
soportado en La,0O3-0Al,03, manteniendo una actividad casi completa durante mas de
2 h, debido a su menor tamafio de particula de Ni° Sin embargo, el catalizador
derivado de la espinela masica NiAl:O4 (a partir de 100 min de reaccion cae su
actividad de manera severa) era el (nico capaz de recuperar totalmente la actividad
tras un tratamiento de regeneracion adecuado, aspecto que se comentara con mayor
detalle en un apartado posterior, por lo que resulta adecuado para su utilizacion a
mayor escala en ciclos de reaccion-regeneracion.

Dado el problema asociado a la desactivacién de los catalizadores en los procesos
de reformado de bio-oil y compuestos oxigenados derivados, aspecto que se comenta
a continuacion (Apartado 1.2.5), en la Literatura se han estudiado numerosos métodos
de modificacion de los catalizadores de reformado, que se analizan en mayor detalle
en un apartado posterior (Apartado 1.3.1).

1.2.5. Desactivacion del catalizador en el reformado con vapor

El mayor desafio que presenta en la actualidad el reformado catalitico con vapor
de bio-oil es la desactivacion del catalizador, que todavia plantea limitaciones al
proceso para su aplicacion de manera practica (Z. Zhao y cols., 2020). En la Literatura
hay varias revisiones que recogen los avances en el conocimiento de la desactivacion
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de los catalizadores, bien de procesos cataliticos en general (Forzatti y Lietti, 1999),
de desactivacion y regeneracion en catalisis heterogénea (Argyle y Bartholomew,
2015), o bien focalizados en los procesos de reformado (Barbier 1986; Spivey 2011,
Ochoay cols., 2020; X. Gao y cols., 2020; Ogo y Sekine, 2020).

Diversos fendmenos fisico-quimicos originan una rapida y severa desactivacion
del catalizador en el proceso de SR de bio-oil y sus derivados. Las causas y los
mecanismos de la desactivacion dependen de la composicidn del catalizador utilizado
(metal, soporte e interaccion metal-soporte) y del medio de reaccion: composicion de
la alimentacion, condiciones de operacion, tipo de reactor (Ochoa y cols., 2020).

<~ Deposicion de coque

La deposicion de coque es la principal causa de desactivacion en el reformado con
vapor de bio-oil y es inevitable para cualquier reaccion cuyo medio lo constituyan
hidrocarburos y/o oxigenados (Spivey 2011). La deposicion fisica de especies
carbonosas de la fase fluida sobre la superficie del catalizador, conlleva una pérdida
de la actividad debido al bloqueo de los centros activos y/o poros (Argyle y
Bartholomew, 2015).

Habitualmente, las propiedades y el efecto del coque se describen en base a cuatro
principales caracteristicas (Ochoa y cols., 2020):

i) contenido de coque depositado;

ii) localizacion en la superficie del catalizador: puede situarse encima del metal, del
soporte 0 en la interaccién metal-soporte, asi como en la superficie externa o
interna del catalizador;

iii) morfologia o estructura: segun diversos estudios el coque puede ser encapsulante
(cubre la superficie de los centros activos impidiendo el acceso a los reactantes),
filamentoso (generalmente, en forma de nanotubos o nanofibras de carbono, cuya
longitud y espesor varian en funcion del medio de reaccion y el catalizador) o
pirolitico (originado en estados de reaccidon con una desactivacion avanzada, a
causa de las reacciones de craqueo térmico).

iv) naturaleza quimica del coque: que se refiere a su composicion quimica mas o
menos hidrogenada (relacion H/C), y més o menos oxigenada (relacion O/C), asi
como al grado de aromaticidad o condensacion de su estructura.
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Todas estas caracteristicas se ven afectadas por la composicion de la alimentacion,
las condiciones de operacion y el tipo composicion del catalizador. En el SR de bio-oil
a 500y 700 °C con catalizador Ni/La,O3-aAl>0s, Ochoay cols. (2017a) han destacado
el rol relevante de los compuestos de naturaleza fenodlica como precursores de la
deposicion de coque de naturaleza encapsulante, y con alto poder desactivante. En el
reformado con vapor con catalizador de Co/SBA-15 a 600 °C, los sacaridos eran
precursores de la deposicién de un coque que es térmicamente estable y resistente a
la oxidacién, mientras que el 4cido acético originaba coque con morfologia de
nanotubos de carbono mas facilmente oxidable (X. Li y cols., 2020). Sin embargo,
con catalizador de Ni/Al,Os, y a 700 °C, a partir de acido acético se observo la
formacion de un coque amorfo, mientras en el reformado de &cidos carboxilicos
mayores (propanoico o butirico) se originaba cogque de morfologia fibrilar (J. Li y
cols., 2018).

<~ Sinterizacién

La sinterizacion da lugar a la pérdida de area superficial del catalizador por el
crecimiento del tamafio de los cristales de la fase metalica, mediante, principalmente,
tres mecanismos (Sehested y cols., 2014): i) migracién de particulas sobre el soporte
seguida de coalescencia con otros nanoclusters metalicos; ii) migracion atémica
(también denominado Ostwald ripening, OR), donde los atomos de metal de un
cristalito migran sobre el soporte o en la fase de vapor y son capturados por otro
cristalito, caracterizdndose este mecanismo por el transporte de masa entre las
particulas metélicas en lugar del transporte traslacional de particulas enteras vy;
iii) transporte por vapor (a muy altas temperaturas) (Argyle y Bartholomew, 2015).
La sinterizacion se produce especialmente a altas temperaturas, altas cargas de metal
0 altas presiones parciales de vapor. Normalmente, ocurre por encima de la
temperatura Tamman de los metales, porque los atomos por encima de este punto se
vuelven moviles (para el Ni puro es 590 °C) (Trane y cols., 2012).

Exponiendo catalizadores soportados de Ni/MgAl.O. y Ni/Al,Os; a mezclas de
H,O:H; a altas temperaturas (484-825 °C) y diferentes presiones (entre 1y 40 bares),
se concluyd, tanto por evidencia experimental como por calculos DFT (density
functional theory), que por encima de unos 600 °C a 40 bar de presion total o bien
700°C a 1 bar, la velocidad y energia de activacion de la sinterizacion del Ni se
incrementa notablemente (Sehested y cols., 2004). La razén puede ser que la
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velocidad de sinterizacion esté dominada por el mecanismo de Ostwald ripening en
estas condiciones.

La velocidad de sinterizacién del Ni en atmoésfera de H. es rapida en presencia de
vapor a alta presion y también es muy dependiente de la presion parcial de CO a bajas
temperaturas (230 °C), pero es menos importante a temperatura tipicas de reformado
(Agnelli y cols., 1994; Sehested y cols., 2014). La presencia de S y K afectan a la
sinterizacion del Ni, acentuandola en un medio de reaccion a alta presion,
especialmente el K (Sehested y cols., 2006).

Las condiciones de preparacion del catalizador soportado Ni/La,O3-Al,O3 afectan
al nivel de sinterizacion del Ni, siendo 550 y 700 °C las temperaturas mas adecuados
de calcinacion y reduccién, respectivamente, para minimizar este fenémeno en el SR
de una mezcla bio-oil/etanol a 700 °C (Valle y cols., 2014b). Posteriormente, en un
estudio del OSR de bio-oil también a 700 °C, se comprobd la mayor resistencia a la
sinterizacién del catalizador Rh/CeO2-ZrO; respecto del Ni/La,03-Al,0s3, que
permitia obtener para el primero un estado pseudo-estable a lo largo de 24 h de
reaccion con relacion O/C=0.34, adecuada para minimizar la desactivacién por coque
con este catalizador (Remiro y cols., 2017).

<~ Otras

Durante el reformado con vapor de bio-oil los catalizadores pueden sufrir otros
fendmenos que conllevan a la desactivacion del catalizador:

e oxidacion de las particulas metalicas (siendo el Ni uno de los metales mas
susceptibles de sufrirla), aunque un aumento de la temperatura de calcinacion del
catalizador puede lograr una mayor resistencia a la oxidacién hasta 700 °C (Valle
y cols., 2014b);

e envejecimiento o degradacion térmica del soporte, al colapsar su estructura porosa
impidiendo el acceso a los reactantes, tal como se ha comprobado para un
catalizador comercial de Rh soportado en CeO,-ZrO, (Remiro y cols., 2019);

e envenenamiento por azufre, que puede ser quimisorbido en los centros metélicos
(X. Gao y cols., 2020);

e atricion; la erosion o fractura de las particulas del catalizador de manera mecénica,
produciendo la pérdida del area superficial interna, que puede ocurrir en reactores
con lecho fluidizado u otros que conlleven la movilidad continua de las particulas
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del catalizador en el lecho, si éstas no tienen la suficiente resistencia mecanica
(Argyle y Bartholomew, 2015).

1.2.6. Regeneracion del catalizador

La regeneracion del catalizador es fundamental para los procesos cataliticos a nivel
industrial, en los que la deposicién de cogue puede causar la desactivacion del
catalizador blogueando sus centros activos y/o poros (J. Zhou y cols., 2020). Ademas,
ayuda a reducir los costes de reemplazo del catalizador, y asi hacer que el proceso sea
mas econdmico (Sharifzadeh y cols., 2019).

En el SR de bio-oil, por lo tanto, la regeneracion catalitica es una etapa
imprescindible para lograr la implementacion a nivel industrial. Si bien hay diversos
métodos para la eliminacion del coque, la sinterizacion metalica suele ser un
fendmeno irreversible, por lo que el desarrollo de un sistema eficiente, fiable y
econdmico para la completa regeneracion del catalizador sigue siendo un desafio.

El tipo de catalizador, las caracteristicas del coque y su localizacién en la superficie
del catalizador son parametros importantes que afectan a su regeneracion. Argyle y
Bartholomew (2015) y J. Zhou Yy cols. (2020) recogen-diferentes métodos utilizados
para la regeneracion del catalizador. La combustion con aire u oxigeno es el método
utilizado con mayor frecuencia. La oxidacién mediante o0zono u oxinitruros, debido a
sus fuertes propiedades oxidantes, pueden eliminar el coque a menor temperaturas,
pero son gases nocivos y sus emisiones estan estrictamente controladas. El coque
también se puede eliminar mediante la gasificacién con CO; y vapor; en el caso del
CO,, su uso como materia prima tiene un especial interés por su impacto positivo en
el balance de carbono a nivel mundial. Por ultimo, el coque también se puede eliminar
mediante tratamientos no oxidativos, como la pir6lisis utilizando un gas inerte o el
hidro-craqueo con hidrégeno.

La regeneracion del catalizador usado en procesos de reformado con vapor de
diferentes alimentaciones ha sido abordada por diversos autores. Remiro y cols.
(2018a) han analizado la regeneracion de dos catalizadores de Ni preparados por
reduccion de fase espinela Ni-Al, obtenida por calcinacion a 850 °C de un catalizador
soportado sintetizado por impregnacion (Ni/La,Os-aAl:O3) 0 bien tras calcinacion
también a 850 °C de un catalizador mésico sintetizado por co-precipitacion (espinela
NiAl;0.), tras ser usados en el OSR de bio-oil a 700 °C. La desactivacion de ambos
catalizadores se debe no solo a la deposicion de coque, sino también a una ligera
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sinterizacion del Ni (més acusable en el catalizador soportado preparado por
impregnacion), por lo que para la completa regeneracion no solo se debe quemar el
coque, sino también re-dispersar la fase metalica. La regeneracion se llevé a cabo por
combustién del coque con aire tanto in situ (en el propio reactor de lecho fluidizado)
a 650 o 850°C, como ex-situ (en horno mufla) a 850°C. Se comprobd que el
catalizador mésico derivado de espinela NiAl O, lograba recuperar completamente la
actividad catalitica después de la regeneracion ex-situ a 850 °C, dado que estas
condiciones permitian la completa reconstruccion de la estructura inicial de espinela,
y logrando retener las especies de Ni. Sin embargo, el catalizador soportado pierde
parte del Ni en la superficie, por lo que no consigue recuperar su actividad catalitica
inicial.

La adecuacién de utilizar fases de espinela para lograr la recuperacién de la
actividad cataliza en procesos de SR también ha sido comprobada por otros autores.
C. Wang y cols. (2021) estudian la regenerabilidad de dos catalizadores de Co (15 %)
soportados en Al,O3 y sepiolita durante 5 ciclos reaccién-regeneracion en el SR de un
bio-o0il simulado (etanol, acido acético, acetona, fenol con relacion molar 1:1:1:1)
entre 500-800 °C y con S/C = 3. Ambos catalizadores se calcinan a 900 °C durante 4 h
formando la fase espinela Co-Al. El catalizador soportado en sepiolita logra recuperar
la actividad, porque después de la regeneracién se reconstruye de nuevo la fase de
espinela. Sin embargo, el catalizador soportado en Al,O3; sufre una desactivacion
irreversible por sinterizacién del Co.

Kumar y Sinha (2020) logran la regeneracion de un catalizador Ni soportado,
usado en el SR de &acido acético (como compuesto modelo del bio-oil) a 600 °C y
S/C = 3, mediante combustién con O, a 500 °C durante 3 h in situ (en un lecho fijo).
En estas condiciones de regeneracion se quema todo el coque depositado, con
insignificante sinterizacion de las particulas de Ni, recuperando el &rea superficial, el
volumen de poros y casi la misma actividad que en el catalizador fresco.
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1.3. ESTRATEGIAS PARA ATENUAR LA DESACTIVACION

El mayor desafio que presenta en la actualidad el reformado catalitico con vapor
de bio-oil es la desactivacion del catalizador, que todavia plantea limitaciones al
proceso para su aplicacién de manera préactica (Z. Zhao y cols., 2020). Para mitigar el
problema de la desactivacion se plantean en la bibliografia diversas estrategias:

v" Modificar el catalizador (lograr alta actividad, estabilidad y regenerabilidad)

v" Acondicionar el bio-oil (tratar la alimentacion eliminando algunos compuestos
con mayor poder desactivante)

v" Afadir una etapa de pre-reformado con un catalizador menos activo y barato, que
actue de “catalizador de guarda” del catalizador principal de reformado

v Optimizar las condiciones de operacion

La aplicacion de una o varias estrategias podrian hacer el proceso de reformado
con vapor mas viable y eficiente para su uso a gran escala. En los siguientes Apartados
se detallan algunos aspectos de estas diferentes estrategias.

1.3.1. Modificacion del catalizador

La modificacion del catalizador en el SR de bio-oil es, posiblemente, la estrategia
mas investigada en la Literatura para atenuar la desactivacién del catalizador,
disminuyendo tanto la deposicion de coque como la sinterizacion del metal. El
comportamiento de los catalizadores y su resistencia al coque determina la eficiencia
y la estabilidad en el reformado con vapor (Z. Zhao y cols., 2020). Son diversas las
revisiones que recogen las diferentes modificaciones estudiadas (J. Chen y cols.,
2017; Z. Zhao y cols., 2020; Setiabudi y cols., 2020; N. Gao y cols., 2021a), pudiendo
clasificarse los métodos de modificacion del catalizador segun su objetivo en:

=  modificacion del soporte
uso de promotores metélicos
método de sintesis

1.3.1.1. Modificacién del soporte

En la mayoria de los estudios el soporte se modifica afiadiendo un éxido metalico
0 cambiando sus propiedades y, consecuentemente, las del catalizador.
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Lan y cols. (2012) modifican un catalizador de Ni (18 % en masa) soportado en
alimina, mediante adicién de MgO y/o La20s (10 % en masa), dos dxidos metalicos
con propiedades basicas, para produccion de H: por reformado de diversos
compuestos modelo del bio-oil (acido acético, furfural, ciclopentanona y m-cresol) en
un reactor de lecho fijo. De los cuatro catalizadores sintetizados (Ni/Al2Os,
Ni/MgO-Al;0s3, Ni/La203-Al203, Ni/MgO-La,0s-Al03), el que presenta mayor
actividad en el reformado con vapor de compuestos modelo es Ni/MgO-La;0s-Al, 03,
gue posteriormente utilizan en el reformado con vapor de bio-oil. Alimentando bio-oil
se logra un rendimiento de H; maximo de 71.42% a 800°C, S/IC=8 vy
LHSV = 0.8 h’, y muestra tan s6lo una pérdidad del 10 % del rendimiento de H;
después de 10 h de reaccién. También Valle y cols. (2013) estudian la modificacion
del catalizador Ni/aAl,O3 mediante incorporacién de un 6xido béasico, La,Os, para su
utilizacion en el SR de la fraccion acuosa del bio-oil en un reactor de lecho fluidizado.
Comprueban que adicion de La;O; es efectiva para atenuar la desactivacion del
catalizador, mejorando su capacidad de adsorcién de agua, lo cual es clave para el
reformado con vapor de los oxigenados adsorbidos en las particulas de Ni. Ademas,
no se observa sinterizacion del metal a 700 °C en el catalizador modificado, mostrando
una desactivacion leve (respecto al rendimiento de H; del 96 % al 88 %) durante 20 h
de reaccién a 700 °C, S/C = 12 y tiempo espacial de 0.45 gcatalizadorh/Qbio-oil.

La mejora en la actividad y la estabilidad del catalizador mediante incorporacion
de Oxidos basicos en el soporte también se ha observado en el reformado de
compuestos modelo, tolueno y m-cresol. Es especialmente eficaz la adicion de CeO»,
porque logra disminuir el coque depositado y mejora la estabilidad catalitica de
Ni/SBA-15 en el SR de tolueno (Tao y cols., 2013) y de Ni/y-Al,O3 en el SR de
m-cresol (Garcia-Garcia y cols., 2015). En este Gltimo trabajo, también se compara el
catalizador Ni/y-Al>O3 y sus modificaciones con CeO; y La,Os, con catalizadores de
Ni sobre otros soportes (olivina, ZrO; y a-Al,03). EI mayor rendimiento de H> se
obtiene con el catalizador soportado sobre alimina y modificado con CeO,, debido a
su alta dispersion. EI CeO, mejora la actividad y estabilidad catalitica, previniendo la
desactivacion del catalizador por coque. La modificacion del catalizador Ni/Al,O3 con
CeO, también ha sido estudiada para el reformado con vapor de una mezcla sintética
de bio-oil/bio-glicerol (n-butanol, m-xileno, furfural, m-cresol, siringol y glicerol) y
de un bio-oil real; obteniendo un aumento de la actividad catalitica, porque el CeO>
proporciona una movilidad mas alta del oxigeno, que conlleva una mayor resistencia
a la desactivacion (Bizkarra y cols., 2018). Estos autores estudiaron, ademas, el efecto
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de afiadir un promotor metalico de metal noble (Pt, Pd y Rh) al catalizador modificado
(Ni/CeO2-AlL05); de los tres catalizadores bimetalicos sintetizados, el de Rh es el que
obtiene mejores resultados, logrando una mayor actividad y estabilidad (durante 3h 'y
un rendimiento de Hz de ~ 85 % a 700 y 800 °C).

Alternativamente a la incorporacion de oxidos basicos, Bizkarra y cols. (2019)
incorporan elementos basicos (Na* o Cs*) mediante intercambio catidnico a un soporte
de zeolita con CeO.. Sin embargo, la incorporacion de los cationes no mejoro la
actividad del catalizador ni redujo la formacién de coque. La modificacion con Cs
provocd una caida importante del rendimiento de H: e incorporar Na causo la
sinterizacion de la estructura de la zeolita, que conllevo a una actividad muy baja del
catalizador.

Una modificacién del catalizador diferente consiste en la encapsulacion en una
estructura tipo core-shell, como realizan X. Zhao y cols. (2017) en el reformado con
vapor de tolueno, encapsulando un catalizador Ni/CeO,-ZrO; en SiO,. Logran mejorar
la actividad del Ni con la aparicion de la capa de SiO-, debido a la oxidacion parcial
de los atomos de Ni en la interfase Ni-SiO,, aumentando la selectividad del CO en
detrimento del CO..

En la Tabla 1.3 se recogen algunos de los numerosos articulos de la Literatura
sobre diferentes modificaciones del soporte realizadas en catalizadores utilizados en
el SR de bio-oil o distintos compuestos modelo para la produccién sostenible de H.
Se incluyen las condiciones de operacion y los rendimientos de H; alcanzados.

1.3.1.2. Uso de promotores metalicos

El uso de promotores metalicos es la manera mas comdn de modificar un
catalizador. Es un proceso sencillo en la mayoria de los catalizadores y, segln el metal
utilizado, puede ser barato. Hay un nimero considerable de articulos en la Literatura
(algunos se recogen en la Tabla 1.4), en los que se modifica el catalizador con adicion
de promotores metalicos para mejorar su actividad catalitica en el SR de bio-oil u
oxigenados derivados, usando diversos metales para esta finalidad: alcalinos y
alcalinotérreos (Ca, K, Mg...), de transicion (Fe, Co, Cr, Mn, Zn...) y nobles (Ru,
Rh,...).
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Yao y cols. (2014) estudian el SR de la fraccion acuosa de bio-oil con cinco
catalizadores Ni-Al modificados con Ca, Ce, Mg, Mn o Zn, utilizando un reactor con
dos zonas; en la zona alta se vaporiza la alimentacion a 400 °C, y en la zona baja se
sitUa el catalizador en un lecho fijo. De los catalizadores sintetizados, el catalizador
modificado con Mg presenta la reactividad y estabilidad mas altas (un rendimiento de
H, entre el 56 y 53 % durante 4 h de reaccién) a 800°C y S/C = 3.54, debido
probablemente a la presencia de coque filamentoso, en este caso, que tiene menos
poder desactivante. Posteriormente, estos mismos autores estudian el efecto del
dopaje del catalizador Ni-Cu-Mg-Ce-O/Al,03 con K (8 %), en el reformado con vapor
de bio-oil simulado (etanol, acetona, fenol y acido acético) y fenol (Yuy cols., 2019).
El K modifica las propiedades del centro activo de Ni para formar la fase activa
mezclada Ni%Ni?* que mejora la actividad en el SR y elimina también la actividad de
la metanacién. Los resultados no muestran en ningln caso desactivacion durante
90 min de reaccién. Ademas, el dopaje con K cambia las propiedades acido-béasicas
de la superficie en el soporte, favoreciendo la activacion del agua en las reacciones de
WGS vy gasificacion.

Entre los metales de transicion usados como promotores metalicos se puede
mencionar Co, Cu y Cr (Calles y cols., 2019) y Fe (C. Liu y cols., 2019). Calles y
cols. (2019) comparan la actividad del catalizador Ni/SBA-15 (14 % Ni) con los
catalizadores modificados con Co, Cu y Cr (4 %) en el reformado una mezcla de
compuestos modelo de la fraccién acuosa del bio-oil (4cido acético, hidroxiacetona,
furfural y fenol), asi como de cada compuesto por separado. La adiccion de estos
metales ayuda a formar cristales de Ni mas pequefios, especialmente, en el caso del
Cr. La actividad catalitica mas alta y la mayor estabilidad se da con los catalizadores
modificados con Co (Co-Ni/SBA-15) y Cr (Cr-Ni/SBA-15), mostrando una
conversién del 97 % durante 5 h de reaccion y un rendimiento de H; cercano al 60 %
(al alimentar la mezcla de compuestos modelo a 600 °C). El Co proporciona otro metal
activo adicional, y el catalizador modificado con Cr forma menos coque,
posiblemente, por el pequefio tamafio de los cristales de Ni y una fuerte interaccion
con el soporte. C. Liu y cols. (2019) dopan con diferentes cantidades de Fe una
perovskita (LaNixFe1«Os) utilizada en el SR con chemical looping. Aunque la
prerovskita sin dopar (LaNiOs) muestra mayor actividad para la produccion de gas;
las perovskitas bimetélicas Ni-Fe son més estables durante las reacciones de
reformado con vapor y mejoran la resistencia al coque.
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Italiano y cols. (2019) modifican el catalizador Ni/CeO,-Al,O3 con un metal noble,
Rh y Ru, para el reformado con vapor de bio-oil simulado (glicerol, siringol,
n-butanol, m-xileno, m-cresol y furfural). Ambas modificaciones (Rh-Ni/CeO>-Al,O3
y Ru-Ni/Ce02-Al;03) presentan una mejora en el comportamiento catalitico; y se
observa un incremento en la resistencia de la deposicion de coque, favoreciendo la
gasificacion de las especies de carbdn adsorbidas. Rh-Ni/CeO,-Al,O; presenta un
mayor rendimiento del Hz y una resistencia al coque mas alta.

1.3.1.3. Método de sintesis

En la Literatura, diversos estudios analizan como afecta el método de preparacion
del catalizador a su estructura y qué cambios conlleva en su comportamiento cinético,
asi como en el proceso de desactivacion. En la mayoria de los estudios se analizan,
principalmente, dos métodos: co-precipitacion e impregnacion humeda. Remon y
cols. (2013) comparan estos dos métodos de sintesis del catalizador Ni/AlMg
modificado con otro metal, Cu o Co, para el SR de bio-oil en dos reactores diferentes:
fijo y fluidizado. Los mejores resultados se observan con el catalizador sintetizado
mediante co-precipitacion modificado con cobalto y utilizando el reactor con lecho
fijo, mostrando una disminucion de la conversion del 100 al 50 % durante 2 h de
reaccion, a pesar de que la deposicion de coque es menor en el lecho fluidizado.

Remiro y cols. (2018) muestran mejores resultados en la regeneracion del
catalizador sintetizado mediante co-precipitacion (NiAl.O4) respecto al catalizador
soportado sintetizado mediante impregnacion himeda (Ni/La203-0.Al,O3), aunque la
actividad y la estabilidad de ambos catalizadores durante el OSR de bio-oil en lecho
fluidizado son similares y elevadas. Los resultados muestran rendimientos de H,
cercanos al 80 % durante mas de 1 h.a 700 °C, S/C = 6, O/C = 0.34 y tiempo espacial
0.75 y 0.15 QeatatizadorN/Obio-oil para el catalizador impregnado y co-precipitado,
respectivamente. Bimbela y cols. (2017) estudian la actividad del catalizador
Ni-Ce/MgAl (3 % Ce) sintetizado mediante cuatro métodos diferentes, en el SR de la
fraccion acuosa de bio-oil en lecho fijo. De los cuatro procedimientos
(co-precipitacion incrementando el pH, co-precipitacion a pH constante,
impregnacion a humedad incipiente y descomposicion térmica de los precursores de
las sales), el método de impregnacion presenta mejores resultados de actividad del
catalizador. A 650 °C y G¢iHSV de 13000 h el catalizador se desactiva durante 2 h,
disminuyendo la conversion de carbono del 100 al 40 %.
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Jayaprakash y cols. (2021) comparan la actividad catalitica en el SR de tolueno de
cuatro catalizadores de hidrotalcita derivada en Ni-MgO-Al.O3 con un 10 % de Ni,
sintetizados mediante métodos diferentes: i) hidrélisis de urea; ii) co-precipitacion;
iii) hidrdlisis de urea impregnado con Ni; iv) co-precipitacién impregnado con Ni. Los
catalizadores sintetizados mediante hidrolisis de urea presentan mejores resultados
respecto a los sintetizados mediante co-precipitacion.

Para la sintesis de un catalizador de Fe soportado en char para el SR de bio-oil, Y.
Wang y cols. (2017) calientan el char cargado con Fe a diferentes temperaturas (700,
800 0 900 °C) suministrando un agente de gasificacion (CO- puro, 30 % en volumen
de vapor 0 0.15 % en volumen de O). La estructura del catalizador cambia segun la
temperatura de calentamiento y el agente de gasificacion utilizado. Los catalizadores
preparados a partir de la gasificacion en vapor mostraron una mayor actividad, debido
posiblemente a la mejor dispersion de las especies de Fe.

En la Tabla 1.5 se muestran las condiciones de operacion y rendimientos de H;
obtenidos en algunos de estos trabajos de la Literatura que utilizan diferentes métodos
de sintesis de catalizadores para la produccion sostenible de H, mediante SR.
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1.3.2. Acondicionamiento del bio-oil

Numerosos estudios en la Literatura han abordado el acondicionamiento o
fraccionamiento del bio-oil mediante diferentes métodos, y con diferentes objetivos,
habitualmente para recuperacion de algin producto o productos contenidos en el
bio-oil, aunque pocos han analizado el efecto que tiene en la desactivacion del
catalizador utilizar una alimentacion de bio-oil acondicionado o fraccionado en el SR
para produccién de Ha.

El bio-oil es una micro-emulsién con una fase acuosa compuesta de oxigenados
derivados de la descomposicion de holocelullosa y ciertos productos ligeros de la
descomposicién de la lignina. Esta fase acuosa continua estabiliza una fase
discontinua, compuesta principalmente de macromoléculas derivadas de la lignina
que tienen una alta tendencia a re-polimerizarse para formar lignina pirolitica (Valle
y cols., 2019). El contenido de agua del bio-oil depende de la naturaleza de la biomasa;
afiadiendo un exceso de agua (> 35 %, depende de la composicion del bio-oil) el
bio-oil se separa en dos fracciones: acuosa y organica. La fase acuosa es rica en
compuestos derivados de la celulosa y la hemicelulosa, en cambio, la fase organica se
constituye de compuestos derivados de la lignina. A menudo, esta extraccion mediante
la adicion de agua se considera el primer paso para la recuperacion o separacion de
productos quimicos del bio-oil.

Pinheiro Pires y cols. (2019) recopilan las diversas estrategias de fraccionamiento
del bio-oil, asi como de purificacién y separacién de compuestos contenidos. El
camino mas sencillo para la separacion de ambas fracciones (ligera y pesada) es el
sistema de condensacion fraccionada; otras estrategias utilizadas son destilacion
convencional o molecular, destilacion reactiva y condensacion, membrana de
separacién y distintos tipos de extraccion (de temperatura-swing, sélido-liquido, con
fluido supercritico o con disolventes organicos). Sélo hay cuatro compuestos en
concentraciones suficientemente altas en la composicion del bio-oil como para
explorar su separacion: &cido acético, hidroxiacetaldehido, acetol y levoglucosano.
Ademaés, algunos grupos de compuestos podrian separarse en fracciones, como los
compuestos fendlicos (Pinheiro Pires y cols., 2019).

Los compuestos fendlicos, como alquil-fenoles, catecoles, guayacoles y siringoles
contenidos en el bio-oil son considerados los principales responsables de la
desactivacion del catalizador de reformado mediante la deposicion de coque (Ochoa
y cols., 2017a, 2018). Estos compuestos tienden a polimerizar en estructuras
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carbonosas complejas, incluso obstruyendo el reactor, tuberias y filtros, que
eventualmente disminuyen la eficiencia del sistema y aumentan los costes de
operacion (C. Liy Suzuki, 2009). Por ello, cabe pensar que su separacion del bio-oil
puede conllevar el beneficio de una mayor estabilidad del catalizador y menores
problemas operacionales.

Las metodologias usadas en la Literatura para la extraccion de fenoles a partir del
bio-oil incluyen destilacion (Amen-Chen y cols., 1997), extraccién liquido-liquido
(L-L) (Achladas, 1991; J. Li y cols., 2010; Fele Zilnik y Jazbinsek, 2012), adsorcion,
pervaporacién, reaccion o procesos hibridos consistentes en dos o mas de estos
métodos (Murwanashyaka y cols., 2001; Busca y cols., 2008). Comparada con otros
procesos de transferencia de masa, la extraccion tipica liquido-liquido (extraccion con
disolvente organico) es la mas barata por su simplicidad y facilidad de uso, ademas
de una de las mas estudiadas en la Literatura. Otro método para disminuir el contenido
fenolico es el envejecimiento acelerado del bio-oil, consistente en la promocion de la
polimerizaciébn de compuestos fendlicos altamente reactivos mediante el
calentamiento del bio-oil. El tratamiento térmico en el rango entre 350-550 °C rebaja
la concentracion de los fenoles y otros compuestos de alto peso molecular (Bertero y
cols., 2011). Este envejecimiento térmico inducido es consecuencia de un sistema
complejo de reacciones, lo que dificulta establecer protocolos que hagan
reproducibles los resultados (Alsbou y Helleur, 2014).

En la Tabla 1.6 se recogen resultados de algunos articulos gque estudian el efecto de
la composicion de la alimentacion (una o ambas fracciones del bio-oil) en la actividad
catalitica y la desactivacion del catalizador durante el SR para la produccion de H.
En todos los trabajos, se han utilizado catalizadores de Ni.

Wu 'y cols. (2008a) estudian el reformado con vapor de los compuestos modelo de
ambas fracciones por separado en un reactor de lecho fijo. La fraccion pesada
(furfural, fenol, catecol y m-cresol, un 25 % de cada uno) sufre una desactivacion del
catalizador por deposicién de coque mas severa que la fraccion ligera (metanol, etanol,
acido acético y acetona, 25 % de cada uno).

Remon y cols. (2015) reforman cuatro fracciones acuosas de bio-oil diferentes (dos
a partir de pirdlisis de pino y dos a partir de pirdlisis de alamo), obtenidas mediante la
adicion de agua al bio-oil. Comparan los resultados con los experimentos realizados
con algunos compuestos modelo por separado (&cido acético, fenol, furfural,
levoglucosano y guayacol). Los resultados se han analizado mediante modelos
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estadisticos utilizando el Criterio de Informacién Bayesiano (BIC). En las condiciones
de operacion que estudian, consideran que los principales responsables de las
diferencias en los rendimientos de Hz y CO,, asi como en la deposicion de coque
durante el reformado con vapor de las fracciones acuosas son &cido acético y furfural.
El &cido acético tiene baja reactividad y produce bajo contenido de coque. Sin
embargo, el furfural tiene alta reactividad y una elevada tendencia a producir coque
durante el reformado.

D. Wang y cols. (1998) utilizan un sistema con un reactor de vortice que separa la
fase acuosa y pesada afiadiendo el doble de agua que de bio-oil, obtenido a partir de
la pirélisis de madera de alamo. Comparan el reformado del bio-oil, sus fracciones y
algunos compuestos modelo. Tanto el bio-oil, como su fraccion acuosa pueden ser
reformados de manera eficaz utilizando un catalizador comercial de Ni. Ademas, el
catalizador puede ser regenerado mediante vapor o la gasificacion de CO- de los
depdsitos carbonosos a alta temperatura (800 °C).

Un sistema de fraccionamiento con condensador fue utilizado por Ortiz-Toral y
cols. (2011) para recolectar hasta cinco fracciones de bio-oil con diferentes
caracteristicas quimicas. La primera no es apropiada para el reformado con vapor y la
Gltima fraccion se recolecta en un precipitador electrostatico. Posteriormente, se
extrae la parte acuosa de cada una de las fracciones. Los autores concluyen que los
compuestos con bajo peso molecular contenidos en la fraccion acuosa del bio-oil
(acido acético y acetol) son convertidos con mas efectividad en gas rico en H,
mientras que la presencia de oxigenados pesados (levoglucosano y compuestos
fenolicos) reduce la produccién de H, debido a la deposicion del coque.

Por consiguiente, un tratamiento de acondicionamiento dirigido a eliminar o
disminuir el contenido fendlico del bio-oil podria tener efectos positivos en la
estabilidad de los catalizadores, incrementando asi la eficiencia en la produccion de
H..
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Capitulo 1

1.3.3. Pre-reformado en linea

A pesar de su elevada actividad, y ain en condiciones de operacion adecuadas, la
desactivacion de los catalizadores de Ni mediante la deposicion de coque en la
superficie del catalizador es inevitable en el SR de bio-oil. Por ello, diversos autores
han propuesto la utilizacion de un proceso con dos etapas cataliticas en serie, para la
produccién de H; a partir de bio-oil: en la primera etapa (etapa de pre-reformado) se
utiliza un catalizador de bajo coste, mientras que en la segunda etapa (reformado
principal) se utiliza el catalizador principal de reformado, habitualmente de Ni. El
material utilizado en la unidad de pre-reformado tiene una doble funcién. Por un lado,
actia como “catalizador de guarda” en el que se concentra la desactivacion por coque
o0 por azufre, protegiendo asi al catalizador de la unidad de reformado principal. Por
otro lado, los resultados de la mayoria de estudios que utilizan esta estrategia
evidencian que estos materiales de bajo coste tienen actividad catalitica, que induce
una pre-conversiéon que modifica la composicion de la alimentacién del bio-oil que
accede al reactor principal de reformado. La naturaleza de estas reacciones (craqueo,
decarbonilacion, decarboxilacion, hidrodesoxigenacion, cetonizacion, WGS,
reformado, etc.) depende de la temperatura de operacion y de las propiedades del
material. Como resultado, aumenta la concentracion de los compuestos mas
susceptibles de ser reformados y/o disminuye la concentracién de los precursores de
coque.

El pre-reformado es una etapa adicional usada habitualmente en procesos
industriales de produccion de H, mediante SR de hidrocarburos (Oechsler y cols.,
2020), aunque no son demasiados los estudios que han adoptado esta estrategia para
el reformado de bio-oil, sus fracciones derivadas o compuestos oxigenados modelo.
Moreira y cols. (2019) han propuesto el uso de una etapa de pre-reformado sobre
materiales baratos para relleno de lechos (SiO., SiC, y, y-Al.Os3) en el OSR de glicerol
sobre un catalizador basado en Co. Paasikallio y cols. (2015) usaron monolitos de
zirconia como catalizador de pre-conversion antes del OSR de bio-oil con objeto de
atenuar la desactivacion de un catalizador comercial de Ni. También se han usado
como catalizadores de guarda la dolomita, ceniza de carbon y bio-char, para prevenir
la desactivacion severa de catalizadores basados en Ni en el SR de bio-oil.

En la Tabla 1.7 se recogen los resultados de algunos de estos trabajos previos en
los que se utilizan dos etapas cataliticas en serie para el SR de bio-oil. Wu y cols.
(2008b) utilizas dos etapas cataliticas de SR de bio-oil procedente de la pir6lisis de
serrin. En primera etapa usan como catalizador dolomita, material de bajo coste, que
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sirve de proteccion para el catalizador de Ni/MgO usado en la segunda etapa de
reformado. Los rendimientos de H, mas altos se logran a temperaturas y S/C altos en
ambas etapas: 900 °C y S/C =12 y 800 °C y S/ICH., > 2 en la primera y segunda etapa,
respectivamente. Lonyi y cols. (2013) utilizan igualmente dolomita en la primera
etapa, siendo el catalizador de la segunda etapa Ni soportado sobre y-Al,O3 con varios
promotores metélicos alcalinos (K) y alcalinotérreos (Ca, Mg), y también sintetizan
otros catalizadores soportados con cordierita comercial. En este caso, parten de un
bio-oil producido mediante pirolisis de desechos de carne y huesos. El proceso con
dos etapas logra una conversion elevada (> 90 %) y estable del bio-oil. Ademas, el
soporte modificado con K o Ca, mejora las propiedades cataliticas del catalizador
soportado de Ni, especialmente, al modificarlo con K, mostrando una alta actividad
(> 99 % conversion) y una estabilidad catalitica durante > 24 h. La distribucion de los
productos es similar para todos los catalizadores estudiados, la mezcla de productos
gaseosos contiene 56-60 % Hy, 5-6 % CO, 17-20 % CO;, 3-5 % CHa4 y 13-25 % Na.

Kany cols. (2010) y Reny cols. (2014) utilizan en la primera etapa arena de cuarzo
y un catalizador basado en Ni en la segunda etapa. Kan y col. (2010) alimentan bio-oil
obtenido mediante pir6lisis de tallo de maiz a un sistema con dos lechos fijos: un tubo
de cuarzo con un lecho que contiene arena de cuarzo en la parte alta del tubo y otro
lecho en la parte baja del tubo con el catalizador de NiCuZnAl. En comparacién con
el reformado directo de bio-oil, el sistema con dos etapas es mas apropiado para lograr
una produccion eficiente de H; a partir de bio-oil. El sistema de dos etapas aumenta
el rendimiento de H, y atenta la desactivacion del catalizador, disminuyendo la
deposicion de coque.

En cambio, el sistema de Ren y cols. (2014) consta de dos reactores, un lecho
fluidizado seguido de un lecho fijo con un catalizador de dolomita modificado con Ni,
en el que se alimenta bio-oil simulado, es decir, una mezcla de compuestos modelos
presentes en el bio-oil. El rendimiento de H; y la selectividad de carbono en el
producto gaseoso aumentan con el sistema de dos etapas en comparacion al uso de
una sola etapa, de 80.1 % H, y 90.1 % selectividad de carbono al 85.3 % y 93.6 %,
respectivamente. Ademas, la deposicion de coque es menor en el catalizador de Ni al
utilizar dos etapas (0.44 %) que con una sola etapa (1 %) durante 3 h de reaccion.

Un reciente estudio realizado con esta estrategia utiliza un reactor con dos placas
de cuarzo, en las que se sittan los dos catalizadores: en la parte alta se situa el
catalizador Fe/bio-char (etapa de pre-reformado) y en la parte baja el catalizador de
Ni-Caly-Al,Oz (etapa de reformado), alimentando por la parte superior del sistema
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bio-oil (precedente de céscara de arroz) y agua (Q. Liu y cols., 2019). Los resultados
muestran que al afiadir una etapa de pre-reformado con Fe/bio-char se promueve el
reformado con vapor y aumentan los rendimientos de H, y CO, especialmente a
temperaturas de pre-reformado bajas (350-450 °C). La formacién de coque sobre el
catalizador de Ni se atenda en el reformado con dos etapas a altas temperaturas de
pre-reformado (550-600 °C). Este comportamiento se debe, por un lado, al rol de la
etapa de pre-reformado, que convierten los intermedios volatiles (bencenos, naftoles
y aromaticos policiclicos) en compuestos simples, como furanos, fenoles y no
aromaticos. Estos compuestos con un grado mas bajo de insaturacion son mas faciles
de reformar en H, y CO por el catalizador de Ni. Una menor cantidad de aromaticos
después de la etapa de pre-reformado mitiga la polimerizacién de los volatiles y la
formacidn de coque sobre el catalizador de reformado.
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1.3.4. Seleccidn de condiciones de operacion

Diversos trabajos en la Literatura (en la Tabla 1.8 se recopilan los resultados de
algunos de los trabajos) han abordado el estudio de las condiciones Optimas de
operacion para atenuar la desactivacion del catalizador durante el reformado con
vapor de bio-oil o alimentaciones relacionadas (compuestos modelo del bio-oil o sus
mezclas). De esta manera, se busca seleccionar las condiciones de operacion para
lograr no s6lo una alta actividad catalitica y selectividad hacia el Hz, sino también una
elevada estabilidad. Ademas, se analiza cuél de las variables de operacion tiene un
mayor efecto en la actividad y estabilidad del catalizador durante el proceso.

Se ha analizado el efecto de diferentes variables de operacion (principalmente, la
temperatura, la relacion vapor-alimentacién y el tiempo espacial u otra variable
relacionada) en el reformado con vapor de diferentes alimentaciones, como una
mezcla de compuestos modelo del bio-oil -4cido acético, m-cresol, furfural y acetona-
(Ma y cols., 2017), acido acético (Kumar y Sinha, 2020) y mezcla de fenol y
politereftalato de etileno (PET) (B. Nabgan y cols., 2017). En estos estudios se
concluye que la temperatura es la variable clave con una mayor incidencia en el
comportamiento del catalizador.

Ma y cols. (2017) obtienen un rendimiento méximo de H; (89.13 %) a 900 °C,
S/B =3y WHSV =1 en un lecho fijo con bio-char como catalizador. Kumar y Sinha
(2020) obtienen una actividad excelente con un catalizador de Ni (15 %) soportado en
v-Al203-La,03-CeO; en el SR de acido acético en lecho fijo a 600 °C, S/C = 6.5y un
caudal de alimentacién de 2.5 ml/h (con 0.5g de catalizador), alcanzando un
rendimiento de H; por encima del 90 %. B. Nabgan y cols. (2017) logran la mayor
conversion (94.16 %) y selectividad de H: (70.96 %) a 800°C y caudal de
alimentacion 0.10 ml/min con 2 g de catalizador, utilizando un reactor de lecho fijoy
un catalizador de Ni (10 %) soportado en La;Os-Al;0s.

Quan y cols. (2017) analizan el efecto de diversas variables en el reformado con
vapor de bio-oil (a partir de cascara de coco) en un reactor de lecho fijo con catalizador
de Fe soportado en olivina. A parte de los parametros de operacién (temperatura de
reaccion, relacion S/C en la alimentacién y velocidad espacial), también estudian el
efecto del contenido de Fe y la temperatura de calcinacion del catalizador. El mayor
rendimiento de H; se alcanza a una temperatura de reaccién de 800 °C, SIC=2y
W,HSV de 0.5 con el catalizador de Fe (10%)/olivina.
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Arandia y cols. (2017), y Remiro y cols. (2017, 2018b, 2019) llevan a cabo el
reformado oxidativo con vapor (OSR) de bio-oil (de pirdlisis de serrin de pino) en un
reactor de lecho fluidizado con un catalizador de Rh (Rh/CeQ,-ZrQ;). Para esta
estrategia de reformado (con alimentacion de O junto con vapor de agua), de las
variables estudiadas (temperatura, tiempo espacial, relacion vapor-carbono y relacién
oxigeno-carbono en la alimentacion), cabe destacar que la relacion O/C es el
pardmetro con mayor efecto en el rendimiento de H. y estabilidad del catalizador
(Arandia y cols., 2017; Remiro y cols., 2018b). Una relacién O/C=0.34 es adecuada
para obtener un buen compromiso entre rendimiento de H; y estabilidad. El aumento
de la temperatura conlleva una disminucion de la deposicién de coque, pero a 750 °C
la sinterizacidn es apreciable y tiene un efecto negativo en la estabilidad. Por ello, para
relacién O/C=0.34, el mejor compromiso entre rendimiento de H; y estabilidad del
catalizador se obtiene a 700 °C, con elevado tiempo espacial (> 0.6 Qcatalizadorh/Qbio-oit)
y relacion S/C=6 para evitar excesivo requerimiento energético de vaporizacion del
agua.

Valle y cols. estudian el efecto de la temperatura (Valle y cols., 2018a), asi como
de la relacion S/C y el tiempo espacial (Valle y cols., 2018b) en el reformado con
vapor de bio-oil (también de pir6lisis de serrin de pino) sobre un catalizador de Ni
soportado (Ni/La,0s-Al,0s). El estudio del efecto de la temperatura de reaccion puso
de manifiesto la alta influencia de esta variable en el tipo de coque depositado sobre
el catalizador (Valle y cols., 2018a), y también el tiempo espacial afecta a la naturaleza
del coque, mientras que la relacién S/C solo afecta al contenido, pero no a la
naturaleza del coque. Se observo la presencia de dos fracciones de coque
(encapsulante, que quema a baja temperatura y coque de naturaleza filamentosa que
guema a mayor temperatura). A bajo tiempo espacial ambas fracciones de cogue son
elevadas a cualquier temperatura, lo que conduce a rapida desactivacién. Sin embargo,
a alto tiempo espacial, con baja temperatura se deposita preferentemente coque
encapsulante, con gran poder desactivante, y, a medida que aumente la temperatura
disminuye esta fraccion de coque y se favorece la formacion de coque filamentoso,
un coque con menos capacidad desactivante, por lo que el catalizador es més estable
a 700 °C.
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2. EXPERIMENTAL

En este capitulo, se describe el proceso de obtencidn del bio-oil con el que se ha
trabajado en la Tesis y los métodos utilizados para su acondicionamiento. También se
detallan las técnicas de caracterizacion utilizadas para las diferentes alimentaciones.
A continuacion, se explica la preparacion y la sintesis de los catalizadores estudiados,
asi como, las técnicas de caracterizacion. Por ultimo, se detalla el equipo de reaccion,
la metodologia de andlisis de datos y las condiciones de operacion.

2.1. BIO-OIL

2.1.1. Obtencidon

El bio-oil ha sido suministrado por la empresa BTG Bioliquids BV (Enschede,
Paises Bajos). Se obtiene a partir de serrin de pino por pirdlisis rapida en un reactor
de cono giratorio (RCR) creado en la Universidad de Twente y desarrollado por BTG
(Bridgwater, 2012). Este tipo de reactor permite alcanzar un calentamiento répido y
un tiempo corto de residencia (< 10 s) de los sélidos. No es necesario un gas portador,
lo cual reduce costes y los productos de pirélisis se formaran en altas concentraciones
(Wagenaar y cols., 1993). El reactor de cono giratorio es un reactor compacto de alta
intensidad, en el que la biomasa a temperatura ambiente se mezcla con arena caliente
a 550 °C. En cuanto se produce la mezcla, la biomasa se descompone. Esta tecnologia
tiene un coste de produccion relativamente bajo, por sus condiciones de operacion
intermedias (Wagenaar y cols., 2008).

La planta tiene una capacidad de 5 t/h de biomasa lignocelulosa, convierte el 70%
en masa de la alimentacion en bio-oil y, la parte restante, en char y gases. La
tecnologia de esta planta permite un disefio mas compacto y una reduccion de la
complejidad del sistema (Bridgwater, 2012). El char se quema en un quemador de
lecho fluidizado, proporcionando el calor requerido en el proceso de pirdlisis, y la
arena caliente se recircula hacia el pirolizador. Los gases no condensables producidos
también se queman y pueden ser usados para la generacion adicional de vapor. El
exceso de calor se utiliza para el secado de la biomasa.
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Figura 2.1. Reactor de cono giratorio (Wagenaar y cols., 2008).
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Figura 2.2. Esquema de la planta industrial de pir6lisis de biomasa (Bridgwater, 2012).

2.1.2. Acondicionamiento del bio-oil

Los compuestos fenolicos presentes en el bio-oil tienden a polimerizar en
estructuras carbonosas, taponando las tuberias y las diferentes partes del equipo de
reaccion, y produciendo una elevada deposicion de coque durante el reformado con
vapor de bio-oil. Para minimizar el contenido fendlico del bio-oil, se han estudiado
diferentes métodos que permiten modificar su composicion y sus propiedades. Por un
lado, se ha tratado térmicamente el bio-oil, reproduciendo un envejecimiento
acelerado (Oasmaa y Kuoppala, 2003); por otro lado, se ha alterado su composicion

72



Experimental

mediante extraccion liquido-liquido (Mantilla y cols., 2015; S. Wang y cols., 2014;
Amen-Chen y cols., 1997; H. Li y cols., 2016).

2.1.2.1. Envejecimiento acelerado

El bio-oil sufre cambios en sus propiedades fisicas y su composicion quimica
durante su almacenamiento, debido a su elevado contenido de compuestos oxigenado,
normalmente, alrededor de un 45-50 % en masa (Oasmaa y Czernik, 1999). El
producto liquido de la pir6lisis experimenta durante su almacenamiento reacciones de
polimerizacién y condensacién de los hidrocarburos, aldehidos y cetonas, asi como la
eterificacion y esterificacion (Czernik y cols., 1994; Diebold, 2000) entre compuestos
con grupos hidroxilo, carbonilo y carboxilo, en las que el agua es un producto
secundario (Oasmaa y Czernik, 1999). Todas estas reacciones producen un aumento
de los compuestos insolubles en agua con alto peso molecular, es decir, de la fase
organica pesada que originalmente son compuestos derivados de la lignina (Oasmaa
y Kuoppala, 2003; Mantilla y cols., 2015). Los cambios en la composicion quimica
Ilevan también a la variacion de ciertas propiedades fisicas como la viscosidad, que
aumenta durante el envejecimiento. Estos cambios se ven favorecidos por el tiempo y
la temperatura (Czernik y cols., 1994). El liquido de pirdlisis es una solucion compleja
de diversos compuestos quimicos con diferentes polaridades, por lo que un cambio en
la composicidn quimica durante el envejecimiento conlleva también la modificacion
de su solubilidad. La fase organica pesada se encuentra suspendida en forma de
micelas en una matriz de compuestos derivados de holocelulosa y agua que durante el
envejecimiento se deposita en el fondo del dep6sito de almacenamiento (Oasmaa y
cols., 2016). El proceso de envejecimiento y, por consiguiente, el incremento de la
viscosidad y del contenido de agua con su correspondiente pérdida de la volatilidad
(Oasmaa y Czernik, 1999), se produce mas rapidamente durante los primeros seis
meses Y, especialmente, en el primer mes. M&s concretamente, los cambios méas
significativos se dan en la fraccion insoluble durante los tres primeros meses (Oasmaa
y Kuoppala, 2003).

En esta Tesis, se ha sometido el bio-oil a un tratamiento térmico con el fin de
cambiar su composicion para reducir su fraccion fenolica, simulando un
envejecimiento acelerado. Para ello, se ha calentado en un recipiente de cristal sellado
a 80y 90 °C durante 24 h. Los cambios quimicos producidos con estos tratamientos
térmicos equivaldrian a un afio de almacenamiento a temperatura ambiente (Oasmaa
y Kuoppala, 2003).
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2.1.2.2. Extraccion liquido-liquido

Para la extraccion de la parte fendlica del bio-oil, se han estudiado los siguientes
cuatro métodos de extraccion liquido-liquido.

e  Extraccion en frio

Este tratamiento se ha establecido como primera etapa en un método en el que se
pretende aislar la fraccion fendlica para su posterior uso como aditivos de la gasolina,
antioxidantes de la comida y para la sintesis de otros productos quimicos (Mantilla y
cols., 2015). Ademas, se ha inspirado en trabajos previos como el de Scholze y Meier
(2001), en el que se pretende obtener lignina pirolitica a partir de liquido de pir6lisis
para tener un mayor conocimiento del proceso de envejecimiento del bio-oil.

El tratamiento realizado consiste en la adicion de diclorometano (DCM) al bio-oil
con una relacion volumétrica de 1/5, establecido como el méas adecuado (Mantilla y
cols., 2015). La mezcla se deja en agitacidn constante en un bafio frio (4-5 °C) durante
2 h. La extraccién se repite dos veces para garantizar la completa eliminacién de los
fenoles. Posteriormente, se separan la fase acuosa —libre de fenoles —y la fase organica
~DCM y fenoles extraidos — por decantacion.

Fase acuosa

Fase organica

' Bario de
| | ‘ | ™ hielo

Mezcla +
bio-oil - solvente

Figura 2.3. Esquema grafico del procedimiento experimental para el método de extraccion en
frio por adicién de diclorometano en el bio-oil.

e  Extraccion reactiva en multietapa

Este método se ha basado en un procedimiento de separacion de varios pasos para
el fraccionamiento con disolvente del bio-oil (S. Wang y cols., 2014). Se pretende
lograr una utilidad de alto valor para la fase insoluble del bio-oil, empleando
soluciones &cidas y alcalinas combinadas con disolventes organicos para separar los
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monofenoles de las ligninas piroliticas de esta fase. Fele Zilnik y Jazbinek (2012)
encuentran que la solucién acuosa alcalina de baja molaridad combinada con un
disolvente organico es el método mas eficiente para la extraccion de compuestos
fendlicos del bio-oil.

En esta Tesis, se ha obviado la primera separacidn de fases y se ha afadido la
solucion de hidréxido de sodio, NaOH (2.5 M), directamente al bio-oil hasta alcanzar
un pH~14. Se obtiene una fase acuosa, donde se encuentran los fenoles en forma de
fenolatos. A su vez, se extrae con DCM la fase orgénica libre de fenoles.

ﬁ

Bio-oil, 30 g 25M, NaOH 100 ml DCM

Fase organica + DCM
I libre de fencles |
* Fase acuosa (insoluble en DCM)

i fenoles en forma de fenolatos

4—4—1
=

T

n

=

-~ <

Figura 2.4. Esquema grafico del procedimiento experimental para la extraccion reactiva en
multi-etapa del bio-oil.

e Extraccion alcalina en multi-etapas

El procedimiento ha sido establecido por Amen-Chen y cols (1997) para aislar
fenoles con el objetivo de recuperar lo fenoles puros de alto valor tales como fenol,
cresoles, guayacoles, 4-metilguayacol, catecoles y siringoles. En primer lugar, el
método incluye una conversion primaria del tar procedente de madera en un aceite
mas ligero, proceso llevado a cabo dentro de un convertidor. En el método empleado
en esta Tesis se ha obviado este primer paso. El bio-oil resultante se somete a un
proceso de extraccion liquido-liquido en cuatro etapas, de las cuales, en este trabajo
s6lo necesitaremos las dos iniciales.

Por lo tanto, el procedimiento utilizado en este caso consiste en dos etapas. El
bio-oil de partida se disuelve en acetato de etilo con una ratio en masa 1:1. A la
disolucién resultante se le afiade una disolucion alcalina de NaOH, de nuevo con una
ratio en masa 1:1, para extraer los fenoles y convertirlos en fenolatos. La extraccion
se ha repetido cinco veces con solucién alcalina fresca en un embudo de decantacion.
Este se agitaba en cada extraccion y se puede ver la separacion de fases. Una fraccion
acuosa superior donde se encuentran los fenoles en forma de fenolatos, y una fase
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orgénica inferior de bio-oil libre de fenoles con acetato de etilo. La fraccion orgénica
resultante libre de fenoles es la que se busca obtener en esta Tesis.

Fase acuosa
+
lones fenolato

Bio-oil Acetato de etilo NaOH
(1) (1:1)
: Fase orgéanica
+
B ) Acetato de etilo

Figura 2.5. Esquema grafico del procedimiento experimental para la extraccion alcalina en
multi-etapas del bio-oil mediante acetato de etilo e hidréxido de sodio.

e Extraccion solvente — anti-solvente

H. Li y cols. (2016) establecen un método para obtener un aceite de pirdlisis
modificado para mezclar a posteriori con diésel comercial y 1-butanol con el fin de
utilizar la disolucion resultante como fuel de combustion con alta eficiencia. Para la
obtenciédn del aceite de pirdlisis modificado utilizan un método de extraccion solvente
— anti-solvente que separa la fase organica del bio-oil. Empleando el diclorometano
(DCM) como disolvente polar-hidrofébico para solubilizar el bio-oil y
homogeneizarlo en una sola fase, y el agua como anti-solvente, para favorecer la
separacion de fases. El objetivo es incrementar la concentracion de fenoles y reducir
la presencia de agua y sacéridos del bio-oil de partida. Para ello, una ruta efectiva es
la adicion simultanea de un disolvente hidrofébico-polar y agua para inducir la
separacion (Fele Zilnik y Jazbinsek, 2012; H. Li y cols., 2016). Afiadir Gnicamente el
disolvente hidrofobico y polar no produce la separacion de fases, pero si se afiade al
mismo tiempo agua, se logra la separacion de ambas fases, organica y acuosa (Vitasari
y cols., 2011). En el caso particular de esta Tesis, se busca obtener un bio-oil
acondicionado con un menor contenido de fenoles, asi que se trabajara con la fraccion
acuosa.

En primer lugar, se disuelve el DCM en el bio-oil y se deja agitando durante 30
minutos. Después, se afiade poco a poco agua a la mezcla manteniendo la agitacion y
se deja la disolucidn en agitacion durante dos horas mas. Posteriormente, se decanta
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la mezcla durante 24 h en un embudo de decantacién. Tras este tiempo se observa la
separacién de ambas fases con claridad. En la parte inferior se encuentra la fase
organica de DCM, donde se concentran los fenoles, y en la zona superior se sitda la
fase acuosa. Esta fase se extrae del embudo de decantacion con una pipeta. Mediante
analisis GC/MS se observa la presencia de DCM (~11 % en masa) en el bio-oil
obtenido, por lo que debe calentarse a 40 °C durante 30 minutos aproximadamente
para eliminar por completo cualquier rastro de diclorometano.

Segun H. Li y cols (2016) las proporciones Optimas para lograr una separacion
eficiente son DCM/bio-oil/agua = 10/10/3 (ratio en volumen). Sin embargo, con el
bio-oil utilizado en esta Tesis y esas proprociones no se consigue separar las fases, asi
gue se afiadié mas agua hasta observar la separacién de fases (proporcién 1/1/2). En
estas condiciones se obtiene una fase acuosa con un 11 % de DCM y un 3 % de
fenoles. A parte de esta proporcién, también se han estudiados otras dos relaciones
volumeétricas mas de DCM/bio-oil/agua, de modo que las tres relaciones volumétricas
estudiadas son: DCM/bio-oil/agua, 1/1/2, 1/1/4 y 0.5/1/2.

DCM
Biowoll H,0 destilada Fase acuosa + DCM SSSS
{1 1, 051)) 21 41) Fase organica )
[ Agitar 10 | hgtar 0

Figura 2.6. Esquema gréafico del procedimiento experimental para la extraccion solvente —
anti-solvente mediante agua y diclorometano.
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2.1.3. Técnicas de caracterizacion

El bio-oil ccompleto y acondicionado se ha caracterizado mediante diferentes
técnicas de analisis para determinar su compleja composicion y sus propiedades.

El contenido de agua se ha determinado mediante valoracion volumétrica Karl-
Fischer. Para ello, se ha utilizado un equipo Metrohm KF Titrino Plus 870; que opera
a temperatura y presion ambiental siguiendo la norma ASTM E-203.

La viscosidad se ha medido con un viscosimetro Brookfield DV2T Ametek con una
velocidad de giro de 5 rpm a dos temperaturas diferentes, 20 y 40 °C.

El analisis elemental (N, C, H, O) se ha realizado por combustién en un analizador
elemental EA Flash 2000 (Termo Fisher Scientific) con un detector TCD y
Microbalanza Mettler Toledo XP6. Las sustancias organicas e inorganicas por
combustién se convierten en gases elementales que, tras una posterior reduccion, se
separan en una columna cromatografica y se transfieran a un detector de
conductividad térmica. La temperatura del horno es de 900 °C y el flujo de gas
portador (He) es 140 ml/min. Como gas de referencia también se utiliza He
(100 ml/min) y el flujo de oxigeno es de 250 ml/min. Los patrones utilizados han sido
sulfanilamida, cisteina y metionina, en una capsula de estafio y se han medido entre
1000 y 2000 mg de muestra. EI contenido de carbono, hidrégeno y nitrégeno se han
medido directamente y el contenido de oxigeno se ha calculado por diferencia.

A partir de la composicion elemental en base seca y libre de cenizas se ha estimado
el poder calorifico superior (HHV) de las diferentes alimentaciones utilizadas. Para
ello, se ha utilizado la Ec. (2.1) (Channiwala y Parikh, 2002), adecuada para el calculo
en biocombustibles (Fassinou y cols., 2010) y en bio-oil (Remén y cols., 2021).

HHV (MJ kg?) = 0.3491C + 1.1783H + 0.1005S — 0.10340 — 0.0151N

. (2.1)
—0.0211 Cenizas

La identificacion y estimacion detallada de la composicion se ha determinado por
cromatografia de gases y espectrometria de masas (GC/MS), técnica que compagina
la separacion de los componentes volatiles individuales del bio-oil mediante
cromatografia de gases con su identificacion por espectrometria de masas. El equipo
utilizado, QP2010S Shimadzu, esta provisto con una columna BPX-5 de 50 m de
longitud, 0.22 mm de diametro y 0.25 um de espesor y un detector selectivo de masas.
El equipo de anélisis es capaz de operar hasta 370 °C y de detectar trazas de
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compuestos polares y no polares. Los compuestos del bio-oil y del liquido producido
durante el reformado con vapor son agrupados en las siguientes familias: acidos,
cetonas (lineales y ciclicas), ésteres, furanos y furanonas, alcoholes, aldehidos, éteres,
sacaridos (levoglucosano), fenoles (alquil-fenoles, guayacoles, catecoles, siringoles y
otros) e hidrocarburos (lineales, ciclicos y aromaticos). La identificacién de los
compuestos se ha llevado a cabo por comparacion de los espectros de masas con los
almacenados en las librerias NIST 147 y NIST 27 incluidas en el software GC/MS
Postrum Analysis. Debido a la complejidad de los compuestos analizados, no se ha
podido realizar una cuantificaciéon directa de cada uno ellos, a través del habitual
calibrado de las areas de sus picos. La determinacion de la proporcion relativa de cada
compuesto se ha realizado mediante un método semi-cuantitativo basado en el
porcentaje de area cromatografica. Esta técnica analitica tiene una capacidad limitada
en la detencién de compuestos oligoméricos pesados con peso molecular por encima
de 320 g/mol (Garcia-Perez y cols., 2007).
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2.2. CATALIZADORES

2.2.1. Preparacion de los catalizadores

En esta Tesis se han estudiado dos catalizadores: un catalizador de Ni derivado de
espinela de niquel-aluminio (NiAl>O4), como catalizador principal de reformado, y la
dolomita, como catalizador de bajo coste para ser utilizado en la etapa de
pre-reformado en un sistema de dos etapas cataliticas en serie.

La dolomita utilizada en este trabajo, ha sido proporcionada por Calcinor S.A.
(Cantabria, Espafia), y su composicion se muestra en la Tabla 2.1. Después de su
secado durante 12 h a 100 °C en estufa (J. P. Selecta), se ha calcinado durante 5h a
850 °C (Heraus M110, Thermo Scientific), para producir su descomposicion térmica
y generar asi las especies activas CaO y MgO.

Tabla 2.1. Composicion de la dolomita facilitada por el suministrador (Calcinor S.A.).

Composicion % masa
CaCOs 53-63
MgCOs 38-44

Fe O3 <1
Insl. en HCI <1

El catalizador masico con estructura de espinela se ha sintetizado por el método de
co-precipitacion con un contenido de niquel estequiométrico, de un 33 %. Para la
sintesis se ha partido de las cantidades estequiométricas de Ni(NOs).-6H-0 (Scharlau,
98%) y AlI(NOs3)3-9H,0 (Panreac, 98%). Ambos nitratos se han disuelto en la minima
cantidad de agua desionizada y se ha afiadido gota a gota el agente precipitante, una
disolucion de NH4OH 0.6 M (Fluka, 5 M) (Ross y cols., 1978; Al-Ubaid y Wolf, 1988;
Garciay cols., 2001). El proceso de co-precipitacion se realiza a temperatura ambiente
hasta alcanzar un pH de 8. Una vez se deja de afadir el NH4OH, se deja envejecer la
solucion 30 minutos con agitacion constante y se filtra el sélido obtenido con un papel
filtrante (0.8 um). Posteriormente, se lava el sélido con agua destilada para eliminar
todo el NH4OH sobrante y se seca en una estufa a 110 °C durante 24 h. Se calcina a
850 °C durante 4 h con una velocidad de calentamiento de 10 °C/min (Jiménez-
Gonzalez y cols., 2015), obteniendo de esta forma la fase espinela. Finalmente, se
muele y se tamiza entre 150 y 250 pm.
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2.2.2. Técnicas de caracterizacion

La caracterizacién de los catalizadores frescos, desactivados y regenerados se ha
realizado por diversas técnicas para determinar las propiedades fisicas, quimicas y
metalicas, asi como el contenido y la naturaleza del coque.

2.2.2.1. Adsorcion-desorcion de N>

El area superficial especifica BET, el volumen y el tamafio de los poros en los
catalizadores han sido determinados por adsorcion y desorcion de N a temperatura
del N2 liquido (-195 °C), en un equipo Micromeritics ASAP 2000. En primer lugar, se
realiza un pretratamiento a la muestra para eliminar las posibles impurezas, se
desgasifica a 150 °C durante 8 h en vacio (10° mm Hg). Posteriormente, se lleva a
cabo una adsorcion-desorcién de N, variando su presion relativa a temperatura
constante hasta alcanzar el equilibrio en diferentes puntos. A partir de la curva de
adsorcion se calcula el &rea especifica por el método Brunauer-Emmett-Teller (BET),
el cuél utiliza el volumen de monocapa adsorbido (Brunauer y cols., 1938). El
volumen y didmetro de poro se determinan por el método Barrett-Joyner-Halenda
(BJH) propuesto en 1951 (Barrett y cols., 1951), incrementando la presion hasta la
saturacion de la muestra a temperatura criogénica.

2.2.2.2. Reduccién a temperatura programada (TPR)

La temperatura de reduccién, la diferenciacion de las distintas fases metalicas y su
capacidad de reduccion presentes en los catalizadores se han estudiado por analisis
TPR en un sistema Micromeritics Autochem 11 2920. El procedimiento experimental
consiste en un tratamiento inicial de la muestra (contenida en un reactor en U) a 200 °C
durante 1 h y rampa de calentamiento de 10 °C/min con una corriente de He
(40 ml/min) para desorber impurezas. A continuacion, se enfria la muestra hasta 30 °C
y se estabiliza a temperatura ambiente con un caudal reductor (30 ml/min) de H»-Ar,
10 % H: en volumen. Finalmente, se procede al calentamiento hasta 950 °C de la
muestra con una rampa de calentamiento de 5 °C/min. El consumo de hidrégeno se
determina por diferencia de conductividad térmica (TCD) entre la corriente de H, que
pasa por el reactor y otra de caracteristicas similares que no pasa por la muestra. Los
datos de temperatura y sefial del detector TCD se registran cada segundo y el agua
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formada durante la reduccion se retiene en una trampa fria, localizada entre la muestra
y el detector para evitar interferencias en la sefial.

2.2.2.3. Difraccién de rayos X (XRD)

Las fases cristalinas del sélido y el tamafio de cristal del metal se han estudiado
mediante XRD. En esta técnica, se incide un haz monocromético sobre la muestra
cristalina y se mide la intensidad de la dispersion elastica (difraccién) del rayo como
una funcion del angulo de difraccion (26). Para determinar el tamafio de cristal medio
del metal presente en la fase activa del catalizador se utiliza la ecuacion propuesta por
Debye-Scherrer en 1918, Ec. (2.2):

K-
T=—— (2.2)

B, - cosb
donde t es el tamafio medio de los cristalitos; K es el factor de forma de Scherrer
(0.9); A es la longitud de onda de la radiacion utilizada; 3 es el ensanchamiento de los
picos por efecto del tamafio de los cristalitos (en radianes), el cual debe corregirse
considerando la contribucién del equipo de medida (0.08°); 6 es la posicion del pico
de difraccion correspondiente al componente analizado.

Los perfiles de difraccion para las diferentes muestras se han obtenido en los
Servicios Generales (SGlker) de la UPV/EHU, utilizando un difractémetro
automatico Philips X pert PRO operando a 40 kV y 40 mA, en configuracion theta-
theta, con un monocromador secundario con radiacion Cu-Kal (A = 1.5418 A) y un
detector de estado s6lido PIXcel (longitud activa en 20 = 3.347 °). La toma de datos
se ha realizado de 10 a 80 ° 20 cada 0.026 ° y por un tiempo de 1400 s y 90 s para
medidas de alta y baja calidad, respectivamente, a temperatura ambiente. Las rendijas
soller y divergente se han fijado a 1 ° y se han utilizado proporcionando un volumen
constante de muestra irradiada.

Para conocer con detalle la composicidn de la dolomita calcinada, se ha realizado
un diagrama de alta resolucién de la muestra. Para ello se ha utilizado un
difractdmetro Bruker D8 Advance equipado con un tubo de Cu, un monocromador de
haz incidente de Ge (1 1 1) (rendija fija de 1 mm y A = 1.5406 A) y un detector 1-D
LynxEye (longitud activa en 20 3°). Después de la identificacion preliminar de las
fases iniciales (Powder Diffraction File -PDF database), se han refinado las sefiales
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de difraccion usando el método Rietveld del programa FULLPROF. El refinamiento
del perfil completo se ha realizado a partir de las coordenadas atémicas de Inorganic
Crystal Structure Database (ICSD) para conocer la proporcién exacta de cada
compuesto de la muestra.

2.2.2.4. Espectrometria de masas cuadripolar con fuente de plasma (Q-ICP-MC)

La cantidad de hierro de la dolomita utilizada se ha medido mediante
espectrometria de masas. Para ello, se ha utilizado un espectrometro de masas
cuadripolar con fuente de plasma (Q-ICP-MS) Thermo, modelo XSeries-II, en los
Servicios Generales (SGlker) de la UPV/EHU. EIl espectrometro esta equipado con
una Interfase Xt para altas concentraciones de sélidos disueltos, antorcha apantallada,
micronebulizador de perfluoroalcoxido (PFA) y celda de colision para la reduccion
de interferencias.

Previamente, las muestras se han disuelto con HNOj; en recipientes cerrados de
PFA (Savillex) sobre una placa calentadora durante 24 h a 100 °C, logrando una
disolucion completa de la muestra. Las disoluciones obtenidas se han diluido hasta un
factor de 1:750 para poder determinar el Fe en el espectrometro.

2.2.2.5. Espectroscopia fotoelectrdnica de rayos X (XPS)

La composicion atémica de las especies de la superficie presentes en las muestras
de catalizador desactivadas se ha determinado mediante espectroscopia
fotoelectrénica de rayos X (XPS). Esta técnica esta basada en la interpretacion
cuantica del efecto fotoeléctrico: la energia cinética de los electrones emitidos en el
proceso de fotoemision (Ex) se calculan mediante la diferencia entre la energia del
foton incidente (hv) y la energia de enlace de los electrones en la muestra (Es):

Ey = hv — Eg (2.3)

La energia de enlace de un electron es caracteristica de un determinado 4&tomo y
del orbital en el que estaba antes del electron emitido; debido al desarrollo del analisis,
solo se pueden analizar las especies que se encuentran en la superficie de la muestra.

Las medidas de los espectros XPS se han realizado en los Servicios Generales
(SGlker) de la UPV/EHU con un sistema SPECS (Berlin, Alemania) equipado con un
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analizador Phoibos 150 1D-DLD, radiacion monocromatica Al Ka (1486.6 €V), una
fuente de excitacion de rayos X y un analizador de electrones hemisférico. El pico de
la energia de enlace del carbono, C 1s, se ha establecido en 284.6 eV para corregir el
efecto de la carga del material. El andlisis se realizé con un angulo de 90 °© para los
electrones excitados.

2.2.2.6. Microscopia electrénica de barrido (SEM)

Las imagenes de microscopia electronica de barrido (SEM) se han obtenido, en los
Servicios Generales (SGlker) de la UPV/EHU, en un microscopio modelo JEOL
JSM-7000F con un filamento de tungsteno (resolucion 3.5 nm) que opera a 20 kV.
Ademas, esta equipado con un analizador EDS Oxford Pentafet (espectroscopia de
rayos X de energia dispersiva). Los analisis se han realizado en condiciones de vacio
a9.65-107% bar y una intensidad de 1.85-10"%° A,

El analizador EDS se utiliza como complemento de las imagenes SEM para lograr
identificar la composicién de una region escaneada por SEM. Ademas, se han
realizado imagenes SEM de alta resolucién en un micrsocopio electrénico de barrido
con pistola de emision de campo Hitachi S-4800N (FEG-SEM) utilizando un voltaje
de aceleracion de 5 kV.

2.2.2.7. Microscopia electrénica de transmisién (TEM)

La morfologia de los catalizadores frescos, reducidos y desactivados, asi como del
coque depositado (encapsulante o fibrilar) se ha estudiado mediante imagenes TEM,
obtenidas en los Servicios Generales (SGlker) de la UPV/EHU. Se han obtenido en
un microscopio Philips Super Twin CM 200 equipado con un filamento LaB6 y
sistema de microanalisis EDAX EDX a 200 kV. Las muestras se han dispersado en
etanol, manteniendo la suspension en un bafio de ultrasonido durante 5 minutos.
Posteriormente, una gota de la suspension se ha depositado sobre un tamiz de cobre
TEM (300 Mesh) cubierto por un film de carbon.

2.2.2.8. Espectroscopia Raman

La espectroscopia Raman proporciona informacion sobre la estructura de los
materiales. Es una técnica utilizada para el estudio de los modos de vibracion y
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rotacion entre otros, en la zona de més baja frecuencia del material, especificos de los
enlaces quimicos en las moléculas. La técnica esta basada en la dispersion inelastica
0 Raman de la luz monocromatica, que proviene por lo general de un laser en la region
del visible.

Los espectros Raman se llevaron a cabo en un microscopio confocal Renishaw In
Via, en los Servicios Generales (SGlker) de la UPV/EHU, utilizando una longitud de
onda de excitacion de 514 nm y para asegurar la reproducibilidad del analisis se ha
tomado un espectro de varias areas de la muestra.

2.2.2.9. Oxidacion a temperatura programada (TPO)

El contenido y la naturaleza del coque depositado en los catalizadores desactivados
se ha determinado mediante oxidacion a temperatura programada (TPO). Esta técnica
consiste en la combustién del coque con una corriente de aire en una termobalanza
TGA Q5000 IR-TA Instruments, acoplada en linea a un espectrometro de masas
Thermostar de Balzers Instruments para el seguimiento en linea de la sefial de CO..

Para la determinacién del coque depositado en los catalizadores de niquel, se debe
considerar la ganancia de peso producida por la oxidacién del metal, que enmascara
la pérdida de masa por combustion de coque durante la primera parte del analisis
(hasta 450 °C, aproximadamente). Por ello, el seguimiento de la combustion del coque
se ha realizado a partir de la sefial de CO-, registrada en el espectrémetro de masas.
Inicialmente, las muestras se deben estabilizar a 50 °C con la corriente de aire
(60 ml/min), para homogeneizar las condiciones de todos los experimentos y, a su
vez, para sincronizar la grabacion de sefiales de ambos ficheros (termobalanza y
espectrometro de masas). Posteriormente, se inicia la combustién del coque
calentando la muestra hasta 800 °C con una rampa de calentamiento de 5 °C/min. Al
llegar a 800 °C, se mantiene una isoterma durante 10 min y empieza el enfriamiento
de la muestra hasta 50 °C con una rampa de 50 °C/min.

Para la determinacion del contenido de coque en las muestras de dolomita
desactivada se han seguido dos procedimientos alternativos, que incluyen una etapa
adicional de desorcion de CO,, previa o posterior a la combustién del coque con aire.
En el primer procedimiento (desorcién de CO, + combustion), en primer lugar, se
estabiliza la muestra en atmdsfera inerte a 50 °C y se realiza una etapa de
decarbonatacién (desorcion del CO,), mediante calentamiento de la muestra en
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atmosfera inerte (10 ml/min N) desde 50 a 750 °C con una velocidad de 5 °C/min y
manteniendo la temperatura durante 10 min a 750 °C. De esta manera, se logra
descomponer el CaCO; en CaO y liberar el CO, adsorbido. Posteriormente, se enfria
la muestra a 50 °C a velocidad de 50 °C/min y se realiza la etapa de combustion del
coque, calentando hasta 800 °C bajo atmosfera oxidante (60 ml/min aire) a la misma
velocidad de 5 °C/min. Al alcanzar 800 °C se mantiene constante la temperatura
durante 10 min y se enfria hasta 50 °C. Alternativamente, se ha realizado también un
procedimiento de (combustion + desorcién de CO,), para analizar la posible influencia
del orden de estas dos etapas sobre los resultados correspondiente de contenido del
coque (y su naturaleza, en base a la posicion de los picos de combustion), y cantidad
de CO; retenido por la dolimita. En este segundo procedimiento, tras estabilizar la
muestra a 50 °C, se realiza en primer lugar la combustidn en corriente de 60 ml/min
de aire hasta alcanzar una temperatura maxima de 550 °C, que se mantiene constante
durante 10 min. Seguidamente, se procede a la desorcién del CO, adsorbido por la
dolomita a lo largo la reaccién, mediante calentamiento en corriente de 10 ml/min de
N, alcanzando una temperatura maxima de 800 °C, prologando la isoterma durante
10 min. En este caso, tanto el contenido y naturaleza del coque como la cantidad de
CO;, capturada por la dolomita se han determinado directamente a partir de las sefiales
termogravimétricas (TG, DTG).
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2.3. EQUIPOS DE REACCION, ANALISIS DE PRODUCTOS Y
CONDICIONES DE REACCION

En este apartado se describen los componentes del equipo de reaccion (2.3.1), las
diferentes condiciones de operacion estudiadas, las condiciones fluidodindmicas
necesarias en el lecho fluidizado (2.3.2) y el procedimiento de andlisis de cada uno de
los productos (2.3.3). Por altimo, se definen los indices de reaccion utilizados para
cuantificar el comportamiento cinético de los catalizadores (2.3.4).

2.3.1. Equipo de reaccion

Se ha utilizado un equipo automatizado Microactivity Reference (PID Eng&Tech)
con dos etapas en linea, como se muestra en la Figura 2.7. La primera etapa consiste
en un reactor en forma de U para tratamiento térmico del bio-oil y/o como etapa de
pre-reformado. La segunda etapa, de reformado, es un reactor de lecho fluidizado. El
equipo permite operar hasta temperaturas cercanas a 900 °C y con alimentaciones
gaseosas y/o liquidas. Tiene un elevado grado de automatizacién que posibilita
programar diferentes secuencias cambiado las variables de operacién y en sucesivos
ciclos de reaccion-regeneracion. Tiene también un alto nivel de seguridad; con
sistema anti-fallo de la corriente eléctrica, sistema de alarmas para la temperatura, la
presidn, el flujo y el nivel, y sesién de interrupcién del experimento al activarse una
de las alarmas.

A continuacion, se describen los diferentes componentes del equipo de reaccion.

<~ Alimentacion

Los gases alimentados proceden de una red de distribucion de gases con cuatro
lineas: gas inerte (N2), gas reductor (H), gas oxidante (aire) para regenerar los
catalizadores y gas auxiliar (He) para diluir el caudal de productos antes de ser
analizados en el cromatégrafo de gases; controlados por medidores de flujo masico
Bronkhosrt High-Tech. Los caudales de gas (inerte y/o reductor) tras salir de los
controladores, se juntan en una Unica corriente y se precalientan en la caja caliente
(hot box) calentada a 300 °C. Posteriormente, se mezclan con los liquidos y se dirigen
al reactor en U. La incorporacién del aire para la regeneracion del catalizador, se
realiza después del reactor en U. Otra corriente de He se introduce en la caja caliente
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para arrastrar una pequefia muestra de la corriente de productos (recogida mediante
un loop) hacia el cromatdgrafo de gases.

El bio-oil se alimenta mediante una jeringa de inyeccion, Harvard Apparatus, de
100 ml y 34.9 mm de diametro interno y una bomba de piston Harvard Apparatus 22.
El agua, para ajustar la relacién de S/C necesaria, se alimenta por separado mediante
una bomba Gilson 307 HPLC.

Agua Bio oiI
[© O
Micro GC
NZ
Gases
H, WA
Aire
BT N
1
T

—__ | ] —
X === @ Liquidos
[ ] condensados
DK

.1 Etapatérmica y/o reactor de pre-reformado

1 Reactor de reformado (fluidizado)

Figura 2.7. Esquema del equipo de reaccion.

<~ Reactor en U: tratamiento térmico y/o pre-reformado

Los gases precalentados arrastran las gotas de alimentacion liquida en la entrada
de la unidad de tratamiento térmico, que es un tubo de acero inoxidable S-316 en
forma de U y didmetro interno de 15.9 mm. En la rama de entrada, se produce la
volatilizacion del bio-oil y la deposicion controlada de la lignina pirolitica (LP),
debida a la repolimerizacion de ciertos compuestos presentes en el bio-oil,
principalmente de naturaleza fenolica. De esta manera, se logra minimizar los
problemas operacionales causados por la deposicion de la LP: el atasco de tuberias
del sistema y la rapida desactivacion del catalizador por la deposicion de coque
(Gayubo y cols., 2010; Remiro, y cols., 2013c). La temperatura se mide con un
termopar tipo K situado en la rama de salida y se controla mediante un controlador
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digital Toho TTM-005 Series. La temperatura dptima de esta etapa térmica ha sido
establecida en 500 °C en trabajos previos (Valle y cols., 2017). El reactor se sitda en
el interior de un horno con carcasa de acero, recubierto de material refractario y con
una resistencia eléctrica en el interior.

En el Capitulo 5, al reactor en forma de U se le ha dado una doble funcién, de etapa
térmica y de reactor de pre-reformado. En la rama de entrada se produce la deposicion
de LP y en la rama de salida se localiza el lecho de dolomita calcinada protegida entre
lana de cuarzo, Figura 2.8. En este caso, se ha trabajado a diferentes temperaturas,
comprendidas entre 400y 700 °C.

/ Bio-oil \
@

1
:521— Gas >
Agua—sy
|_
L1 |

{ Tratamiento |
térmico

Dolomita calcinada

Lignina pirolitica

N /

Figura 2.8. Reactor en forma de U configurado para la doble funcion de etapa térmica y
reactor de pre-reformado con un lecho de dolomita calcinada.

<> Reactor de lecho fluidizado

El reactor de lecho fluidizado consiste en un tubo cilindrico de acero inoxidable
S316 con una muesca interior, en la que se sujeta la lana de cuarzo y se utiliza para
soportar el catalizador. El catalizador se carga y descarga por la parte superior del
reactor y los reactantes acceden por la parte inferior. El reactor tiene un diametro
interno de 22 mm y una longitud de 460 mm, de los cuales 116 mm corresponden a la
zona de reaccion. La temperatura del lecho se mide con un termopar tipo K y se
controla, como en el caso anterior, mediante un controlador digital Toho TTM-005
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Series. En este caso, también el reactor se coloca en un horno con las mismas
caracteristicas que el descrito en el apartado anterior.

<> Recogida de productos

Los productos de reaccion se analizan en un cromatografo de gases en linea:
después de atravesar dos filtros, para evitar el paso de particulas debido a la atricion,
los gases se diluyen en una corriente de helio y se dirigen al cromatdgrafo a través de
una linea calorifugada a 130 °C, evitando la condensacion de los productos.

La corriente principal de productos, no desviada hacia el cromatdgrafo, se dirige a
un separador gas-liquido (3 °C) para la condensacion de los compuestos condensables.
El depdsito dispone de un controlador de nivel PID digital TOHO TTM-005 Series;
los ligquidos condensados se recogen en un recipiente, en el que se pesan y analizan.
Los gases no condensados se unen a la corriente de salida del Micro GC, atraviesan
un medidor de caudal y se envian a venteo.

< Software de control y adquisicién de datos

El control de los distintos elementos que constituyen el equipo de reaccidn, la
adquisicion (cada 5 s) y el archivo de datos en tiempo real, se realiza mediante el
software de control de procesos Process@ versién 2.0. El control de las variables de
proceso se lleva a cabo a través de los correspondientes dispositivos (controladores,
variadores de frecuencia...), cuyos parametros pueden modificarse manual y
automaticamente. El software permite disefiar una tabla de sesiones logrando la
automatizacion de los experimentos: |Inicio, Reduccién, Barrido, Reaccidn,
Alimentacion de agua, Alimentacion de bio-oil, Parada de alimentaciones,
Enfriamiento, Apagado. Por otro lado, el sistema de seguridad del equipo consta de
un microprocesador integrado independiente del ordenador.

2.3.2. Condiciones fluidodinamicas y de reaccién

El uso de un reactor de lecho fluidizado consigue minimizar los gradientes de
temperatura en el lecho catalitico, logrando la isotermicidad de éste. Ademaés, se
atenua la formacion de coque en el catalizador, consiguiendo una desactivacion mas
lenta. Para mantener una correcta fluidizacion (aproximandose al flujo ideal de pistén
en el gas y de mezcla perfecta en el sdlido) se deben evitar zona muertas y la formacion
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de burbujas (slugs). Para todo ello, es necesario un caudal de gases, un tamafio de
particula y una masa de sélido adecuados.

Las condiciones fluidodinamicas se han estudiado en trabajos previos (Remiro
2012; Vicente 2012); se establecio utilizar un tamafio de particula de catalizador entre
150 y 250 um para evitar la limitacion de la difusion interna. También se requiere un
sélido inerte con buenas propiedades fluidodinamicas en el que diluir el catalizador,
para lograr una fluidizacion correcta. Se ha empleado el SiC (VWR Chemicals) con
un tamarfio de particula (37 um) inferior al tamafio del catalizador para facilitar una
correcta separacion de ambos mediante tamizado. Ademas, se ha establecido una
relacion inerte/catalizador > 8 para asegurar una altura de lecho suficiente para la
fluidizacion. Las condiciones fluidodindmicas determinadas se muestran en la
Tabla 2.2.

Tabla 2.2. Condiciones fluidodindmicas utilizadas en los experimentos.

Caudal minimo de fluidizacion 1.9 cm¥/s
Velocidad lineal de gases/velocidad minima de fluidizacion ~10
Relacion altura/diametro del lecho 2
Masa de catalizador 0.25-2¢g

Para lograr la relacion altura/diametro del lecho establecida, se ha variado la masa
de sélido inerte, manteniendo una masa total (catalizador + inerte) de 25 g. En el caso
de la relacion entre velocidades (lineal de gases y minima de fluidizacién) se ha
variado el caudal de gas inerte (N2) entre 20 y 190 ml/min.

Previamente a cada uno de los ensayos cinéticos, el catalizador de espinela Ni-Al
se ha reducido in situ a 850 °C para su activacion. El proceso de reduccion, con
duracion total de 4 h, ha consistido en un calentamiento en una corriente con un 7%
de Hz diluido en N2, con una rampa de 10 °C/min, hasta alcanzar 850 °C, temperatura
que se mantiene constante hasta completar las 4 h de duracidn de este periodo. Tras
la reduccidn, se obtiene una fase activa de Ni° depositada sobre un soporte de Al,Os.

Las condiciones de operacion en los experimentos realizados se muestran en la
Tabla 2.3.
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Tabla 2.3. Condiciones de operacion estudiadas.

92

Estudio del efecto de la extraccion de fenoles

Bio-oil Bio-oil acondicionado
Q bio-oil (mI/min) 0.08 0.3
T reaccion (OC) 700 700
T (gcatalizador h/gbio—oil) 0.15 0.15
Relacion S/IC 6 6
t reaccion (h) 3-5 3-5
Estudios de dolomita como catalizador
Q bio-oil (mI/min) 0.08
T reaccion (OC) 400 - 700
T (gcatalizador h/gbio—oil) 0.9-2.4
Relacion S/C 3
t reaccion (h) 4

Estudios de dos etapas cataliticas en serie

Q bio-oit (MI/Min)
T reaccion (OC)
T (gcatalizador h/gbio—oil)
Relacion S/C
t reaccion (h)

Pre-reformado (dolomita) | Reformado (NiAl;O,)
0.08
400 - 700 700
0.9-2.8 0.14
3
4

Estudio del efecto de las condiciones de operacion

Q bio-oil (mI/min)
T reaccion (OC)
T (gcatalizador h/gbio—oil)
Relacion S/C
{ reaccion (h)

0.06 —0.08
600, 650, 700
0.075-0.25
1.5-6
5

Estudio del efecto de las diferentes estrategias

Q bio-oil (MI/min)
T reaccion (OC)
T (gcatalizador h/gbio-oil)
Relacion S/C

0.08
600, 700
0.14
3-6
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2.3.3. Analisis de productos
En los experimentos realizados se obtienen productos en tres fases (gas, liquido y
solido) que se producen separadamente gracias a la configuracion del equipo.

El analisis en linea de la corriente gaseosa se analiza, como se ha comentado
anteriormente, en un cromatdgrafo de gases MicroGC Varian CP490. Las condiciones
de analisis se muestran en la Tabla 2.4.

Tabla 2.4. Condiciones de analisis usadas en el microGC Varian CP-490.

t ciclo (min) 5

t muestreo (S) 10
t estabilizacion (S) 2

t analisis (S) 240

T linea de muestreo (OC) 110

El microGC consta de cuatro médulos analiticos con inyector, columna y detector
TCD:

e Tamiz molecular, MS5, para el andlisis de los gases permanentes: Hz, Oz, N2, CO,
CHa.

e Porapak Q, PPQ, para analizar CO, H;O, hidrocarburos C»-Cs y oxigenados
ligeros.

e 5CB, CPSIL, configurado para analizar hidrocarburos ligeros hasta Ce.
o Stabilwax, para el analisis de hidrocarburos Cs-C12 y compuestos oxigenados.

Los mddulos MS5 y PPQ disponen de un microinyector con reflujo (blackflush)
con volumen de inyeccion variable, el cual permite la programacion de flujos y la
inversion de flujos en cada columna para evitar la entrada de compuestos no deseados.
Las condiciones de analisis de cada uno de los canales analiticos se muestran en la
Tabla 2.5. En los estudios realizados en esta Tesis s6lo se han tenido en cuenta las
columnas MS5, PPQ y Stabilwax (no se han detectado hidrocrburos superiores a Ca).

La identificacion de cada pico se realiza en base a un calibrado previo con muestras
patron, tanto de mezclas gaseosas como liquidas. De esta manera, se calcula un factor
para cada compuesto con el fin de relacionar su area con la concentracion molar. Para
este calculo, se ha tomado como referencia el N. o el CO,. La adquisicion y el
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tratamiento de los datos se lleva a cabo con el software de andlisis cromatografico
StarToolbar.

Tabla 2.5. Condiciones de analisis en los médulos analiticos del Micro-GC VarianCP-490.

Modulo MS5 PPQ Stabilwax
T columna (°C) 80 95 105
T inyector (OC) 90 109 110
P (psi) 20 20 15
t inyeccion (MS) 20 20 50
t blackflush (S) 10 25 -

Los productos liquidos de reaccion se separan por condensacion y se pesan a la
salida del reactor. La identificacion de sus componentes y su contenido se han
analizado por GC/MS (Apartado 2.1.3).

El rendimiento de lignina pirolitica depositada en la unidad de tratamiento térmico
se ha cuantificado con la Ec. (2.4) (masa de LP depositada por unidad de masa de
bio-oil alimentado, en base libre de agua, expresado en porcentaje):

LP depositada (g)

Rend. LP (9 = 1
end. LP (% en masa) Bio — oil alimentado (g) 00 (2:4)

donde la masa de LP depositada se ha determinado por diferencia de pesada de la
unidad de tratamiento térmico antes y después de cada reaccion.

Su composicion elemental se ha analizado en un analizador elemental EA Flash
2000 (Apartado 2.1.3).

2.3.4. Indices de reaccién

La conversion de bio-oil se define a partir de los caudales molares de oxigenados
de entrada (Foio-oil, in) Y de salida (Fuio-oil, out) @l reactor de lecho fluidizado, referidos a
los moles de C contenidos:
_ l:bio—oil,in - Fbio—oil,out

XBio—oil = 100 (2.5)

l:bio—oil,in

El rendimiento de hidrégeno se cuantifica con la siguiente ecuacion:
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Ry, = =100 (2.6)

dénde Fy el caudal molar de hidrégeno en la corriente de producto y F% es el caudal
molar estequiométrico, calculado como (2n+m/2-k)/n-Fuio-oiin, €N concordancia a la

estequiometria global de la reaccion de reformado con vapor de bio-oil, Ec. (2.7).
m
CoHmOx + (2n = KH,0 - nCO, + (2n+ 5= k) H, @.7)

El rendimiento de los productos que contienen carbono (CO, CO2, CH4 e HCs
ligeros C,-C,) se calcula a partir de la Ec. (2.8), en que Fj es al caudal molar de cada
compuesto en moles de C contenidos:

F;

Fbio—oil,in

R; 100 (2.8)
La férmula global (C,HnOx) y el caudal molar de carbono del bio-oil en la entrada
de la etapa o etapas cataliticas se ha determinado mediante los balances de C, Hy O,

teniendo en cuenta la cantidad de lignina pirolitica depositada y su composicion
elemental.
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3. CARACTERIZACION DE CATALIZADORES Y
ALIMENTACIONES

En este Capitulo se estudian, en primer lugar, las propiedades de los catalizadores
utilizados: espinela de Ni-Al (NiAl2O4) y dolomita (CaMg(COs).). La caracterizacion
de los catalizadores (composicion y propiedades) es fundamental para lograr un mayor
conocimiento del proceso de desactivacion que sufren durante el reformado con vapor
de bio-oil.

En segundo lugar, se ha analizado la composicién del bio-oil tras ser sometido a
diferentes métodos de acondicionamiento del mismo, que persiguen modificar su
composicion, para facilitar y mejorar los resultados de su posterior valorizacion
mediante reformado para la produccién de hidrégeno. Se busca un método que elimine
o0 reduzca de forma sencilla y eficiente la concentracion de compuestos fenélicos en
el bio-oil de partida. Estos compuestos han sido identificados en la bibliografia (Wu
y cols., 2008a; C. Li y Suzuki, 2009; Ortiz-Toral y cols., 2011) como los principales
responsables de los problemas operacionales en los procesos cataliticos de
valorizacién del bio-oil, como el blogqueo del flujo en el equipo de reaccién, y de la
rapida desactivacion del catalizador durante el craqueo o reformado de bio-oil. Para
ello, se han caracterizado las diferentes alimentaciones (bio-oil completo y
acondicionado), analizando sus propiedades fisico-quimicas y su composicion, para
establecer el método dptimo con alta eficacia de eliminacion de compuestos fendlicos.
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3.1. PROPIEDADES DE LOS CATALIZADORES

3.1.1. Dolomita

En la Figura 3.1 se muestran los perfiles de la termogravimetria TG (% de pérdida
de masa) y su derivada DTG (derivada de la pérdida mésica) en la descomposicion
térmica de la dolomita fresca. La descomposicion de CaMg(COs). en los éxidos
correspondientes de Ca y Mg (Ca0O, MgO), se produce entre 570 °C y 800 °C. Los
resultados muestran un nico pico en el perfil DTG, con méaximo de pérdida de masa
a 770 °C, que puede en principio adscribirse a una descomposicion directa del
carbonato doble en los correspondientes oxidos de Ca'y Mg, Ec. (3.1). Ahora bien, el
pico no es simétrico, sino que se observa un ligero hombro a 700 °C, que puede indicar
un mecanismo de descomposicién en dos etapas, Ec. (3.2), formandose en una primera
etapa de decarbonatacion el MgO y posteriormente el CaO (Jindapon y
Ngamcharussrivichai, 2018). A partir de 800 °C no se observa ninguna pérdida de
masa, por lo tanto, la calcinacién a 850 °C es suficiente para descomponer la dolomita
utilizada en esta Tesis y, de esta manera, lograr su activacion completa. La activacion
de la dolomita, por tanto, ha consistido en calcinacion a 850 °C durante 5 h.

CaMg(CO5), — CaO + MgO + 2CO, (3.1)

CaMg(C0O3), = CaCO3 + Mg0 + CO, — Ca0 + MgO + 2CO, (3.2)
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Figura 3.1. Andlisis termogravimétrico de la dolomita fresca.
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La estructura cristalina y las diferentes fases de la dolomita fresca y calcinada se
han analizado por difraccién de rayos X. Ambos difractogramas se comparan en la
Figura 3.2. Muestran una estructura cristalina diferente, con distintas fases para cada
uno de los estados de la dolomita. En el difractograma XRD de la dolomita fresca (sin
tratar) se observa una fase mayoritaria de dolomita, CaMg(COs), (PDF 01-083-1766).
Ademas, se identifican tres fases, de hidréxido de calcio y aluminio hidratado,
CaAly(OH)g(H20)2(H20)184 (PDF 01-088-1410), carbonato calcico, CaCOs
(PDF 01-085-1108) y perdxido de calcio, CaO, (PDF 01-085-0514), cuyas cantidades
son inferiores al 5%, por lo que se pueden considerar impurezas de la muestra. Las
fases mayoritarias en la dolomita activada son Oxido de calcio, CaO
(PDF 00-043-1001) y o6xido de magnesio, MgO (PDF 00-045-0946). También se
observa de manera minoritaria la existencia de la fase de hidroxido de calcio, Ca(OH)-
(PDF 01-076-0570).

® CaAl((OH)(H,0))(H,0),,, ¢ CaO
# CaMg(CO,), ', A MgO
o CaCo, + Ca(OH),
¢ A ¢
A
o ol g e

Intensidad (u.a.)

a # O ####I.#o #e #e o # O

10 20 30 40 50 60 70 80
20 (°)

Figura 3.2. Difractogramas XRD de la dolomita natural (a) y calcinada (b) a 850 °C durante
5h.

El difractograma XRD de la dolomita calcinada se ha ajustado con el método de
afinamiento de perfil completo de Rietveld usando software FullPROF, con objeto de
calcular la composicion de cada uno de los compuestos mayoritarios de la dolomita
calcinada, Tabla 3.1. Por otro lado, se han calculado los tamafios de cristal de CaO y
MgO a partir de los picos de difraccion en 20 = 37.6 ° y 43.2 °, respectivamente,
mediante la ecuacion de Scherrer. El tamafio de cristal medido muestra la naturaleza
nanocristalina de ambas fases. Las altas temperaturas de calcinaciéon inducen la
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segregacion de la superficie de magnesio, obteniendo nanocristales de éxido de
magnesio, MgO, sobre particulas de 6xido de calcio, CaO (Lee y cols., 2015).

Tabla 3.1. Proporcién de los compuestos en la dolomita calcinada y el tamafio de cristal de
cada uno de ellos.

CaOo MgO
Composicién (%) 67.4 32.6
Tamafio de cristal (nm) 85 47

La reducibilidad de las especies metalicas en la dolomita activada se han
caracterizado de forma cualitativa por su perfil TPR mostrado en la Figura 3.3. El
catalizador de bajo coste presenta un unico pico entre 500 y 650 °C. Este pico puede
asignarse a la transicion MgFe,04 — FesOs-FesxMgxO4 (Di Felice y cols.,, 2010). Es
decir, el Fe** contenido en la dolomita calcinada se reduce a Fe?* (FesO4) en
atmosfera reductora. El resultado del analisis ICP de la dolomita calcinada revela un
contenido total de hierro de 1074 pg/g.

H, consumido (u.a.)

200 400 600 800
Temperatura (°C)

Figura 3.3. Perfil TPR de la dolomita calcinada.

Las propiedades fisicas de la dolomita natural y calcinada se han determinado a
partir de andlisis de adsorcion-desorcion de N». La Figura 3.4 muestra las isotermas
de adsorcion-desorcion de N, la Figura 3.5 muestra la distribucion de volumen de
poros, y en la Tabla 3.2 se muestran las propiedades texturales, determinadas a partir
de estos analisis.
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Figura 3.4. Isotermas de adsorcion-desorcion de N de la dolomita natural (a) y calcinada (b).
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Figura 3.5. Comparacion de la distribucién de tamafio de poro por medio del método BJH en
la dolomita natural (a) y calcinada (b).

Tabla 3.2. Propiedades fisicas de la dolomita natural y calcinada.

SgeT (mZ/g) Vporos (Cm3/g) dporo (nm)
Natural 0.26 0.001 22.4
Calcinada 175 0.058 13.2

En las isotermas de adsorcidn-desorcion de las muestras de dolomita natural y
calcinada (Figura 3.4), se observan isotermas de tipo 1V segln la clasificacion de la
IUPAC, tipicas de materiales mesoporosos. El rasgo mas caracteristico de este tipo de
isotermas es la curva de histéresis, la cual se asocia con la condensacion en los poros
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(Lowell y cols., 2004). La clasificacion de las curvas de histéresis se relaciona con la
textura de los adsorbentes mesoporosos. En este caso, corresponderian a curvas de
histéresis tipo H3. Este tipo de histéresis corresponden tipicamente a sistemas
mesoporosos desordenados (Lowell y cols., 2004). En la Tabla 3.2 se observa que al
calcinar la dolomita la superficie especifica BET aumenta considerablemente de 0.26
a 17.5 m?/g, mientras que el didmetro de poro disminuye de 22.4 a 13.2 nm. Estos
tamafios de poro indican que la dolomita es un sélido mesoporoso.

La comparacién de las curvas de distribucion de poros de la dolomita natural y
calcinada (Figura 3.5) muestra una notable diferencia en el volumen total de poros de
ambas, como también se ha reflejado en la Tabla 3.2. Ambas muestran una
distribucién bimodal, es decir, dos regiones distintas de didmetro de poro: una parte
correspondiente al volumen de mesoporos y otra parte al de macroporos. La dolomita
natural presenta una region entre 20-50 Ay entre 100-3000 A. Asi mismo, la dolomita
calcinada muestra las dos regiones a valores similares a la fresca; una primera region
entre 20-60 A y una segunda entre 100-2000 A. EI volumen de microporos es
insignificante en ambos casos; por lo tanto, la dolomita es un sélido mesoporoso con
cierto volumen de macroporos.

En la Figura 3.6 se presentan las imagenes SEM con ampliacion de 25000X de la
dolomita natural y calcinada. Se observa un cambio significativo en la morfologia de
la dolomita natural, CaMg(COs) (Figura 3.6a), a la dolomita calcinada, CaO y MgO
(Figura 3.6b). La dolomita natural presenta una superficie completamente lisa, sin
ningin tipo de porosidad. Tras la calcinacion aumenta la porosidad del solido
adsorbente, en concordancia con los resultados de adsorcion-desorcion de No.

Figura 3.6. Imagenes SEM (25000X) de la dolomita natural (a) y calcinada (b) a 850 °C
durante 5 h.
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3.1.2. Espinela de Ni-Al (NiAl>O4)

Las propiedades fisicas del catalizador derivado de espinela de niguel-alimina
sintetizado en el laboratorio, como se ha descrito en el Apartado 2.2.1, fresco y
reducido a 850 °C durante 4 h se muestran en la Figura 3.7 y la Tabla 3.3.

150 a —e— Fresco

—&— Reducido

Fresco
------- Reducido

. P/PO . . . dporo’ A

Figura 3.7. Isotermas de adsorcion-desorcion de N (a) y distribucion de tamafio de poro (b)
de la espinela NiAl»Oa, fresca y reducida.

Las isotermas de adsorcidn-desorcion de N para la espinela fresca y reducida
(Figura 3.7a) son también de tipo IV segun la clasificacion de la IUPAC,
caracteristicas de materiales mesoporosos y presentan un ciclo de histéresis de tipo
H2. Los materiales con ciclos de histéresis tipo H2 son a menudo desordenados y la
distribucion del tamafio de poro y forma no estan bien definidas. La distribucion de
tamafio de poro mediante el método BJH (Figura 3.7b) muestran en ambos estados de
la espinela una distribucion unimodal, entre 11 y 300 A.

Respecto a las propiedades texturales, Tabla 3.3, se observa un descenso del area
superficial BET al reducir el catalizador y, por el contrario, un aumento del tamafio
de poro. Por otro lado, el volumen de microporos es insignificante comparado con el
volumen total de poros en ambos estados del catalizador. Tanto el volumen de poro,
como el diametro de poro indican que es un sélido mesoporoso.

105



Capitulo 3

Tabla 3.3. Propiedades fisicas del catalizador derivado de espinela NiAl,O4.

Seer (M?/9)  Vporo (€M®Q)  Vmicroporo (CM3/Q)  dporo (NM)
Fresco 91.24 0.216 0.003 8.65
Reducido 65.15 0.234 0.002 13.05

Las propiedades metalicas del catalizador de niquel sintetizado se han evaluado a
partir del perfil de reduccion a temperatura programada (TPR) y de los difractogramas
XRD del catalizador fresco y después de su reduccion.

En la Figura 3.8 se muestra el perfil de reduccién a temperatura programada (TPR),
el cual presenta un pico de reduccion con méaximo cercano a 800 °C. Este corresponde
a la reduccion a Ni° de los iones Ni?* incorporados en la estructura de espinela y la
subsiguiente formacion de Al.Os, lo que requieren altas temperaturas para romper sus
fuertes enlaces (Sahli y cols., 2006; Benrabaa y cols., 2017; Arandia y cols., 2018,
2020).

H, consumido (u.a.)
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Figura 3.8. Perfil TPR de la espinela NiAl,O, sintetizada en laboratorio.

Los difractogramas XRD de la espinela NiAl,O, fresca y después de reducirse, a
850 °C durante 4 h, se presentan en la Figura 3.9. Se identifica la presencia de
diferentes fases. En el catalizador fresco (oxidado) se observa una unica fase NiAl,O4
(picos intensos a 20 = 37.2, 45.2 and 65.7°, PDF 00-010-0339), mientras que la
muestra reducida presenta dos fases, Ni° (20 = 44.7 y 52.0 °, PDF 00-001-1260) y
AlyO3 (20 = 37.5, 46.0 and 67.1°, PDF 00-047-177).
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Figura 3.9. Difractogramas de rayos X de la espinela NiAl.O, fresca (a) y reducida (b).
En la Figura 3.10 se muestran las imagenes SEM del catalizador de espinela

NiAl,O4 reducido a diferentes valores de ampliacion (35000X y 80000X), que
permiten observar una textura uniforme granulada.

Figura 3.10. Imagenes SEM del catalizador de espinela NiAl,O4 fresco-reducido a diferente
ampliacién: 35000X (a) y 80000X (b).

La Tabla 3.4 presenta la composicion atomica (en %) determinada mediante
analisis XPS. La informacién que proporciona este analisis se complementa con la
Figura 3.11, la cual muestra una imagen SEM del catalizador reducido a menor
ampliacion (5000X) y su correspondiente mapa de los diferentes elementos medidos
con EDS.
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Ambos analisis muestran la presencia de &tomos de oxigeno, aluminio y niquel en
la superficie del catalizador reducido. El contenido de &tomos de Ni es de 5.2 %, que
corresponde al 13.4 % en masa. Considerando que el catalizador tiene un contenido
total del 33 % en masa de Ni, se puede deducir que la mayor parte del Ni se sitla en
el interior de las particulas tras la reduccién. Los mapas de los elementos (Figura 3.11)
muestran una distribucion similar con mayor presencia de aluminio y oxigeno en la
superficie que de niquel.

Tabla 3.4. Composicion atomica (en %) determinada mediante analisis XPS del catalizador
de espinela NiAl,O4 fresco-reducido.

Oxigeno Aluminio Niguel
60.0 34.8 5.2

Componentes

Mapa Ni . 20Hm Mapa Al . 20Hm Mapa O

Figura 3.11. Imagen SEM (5000X) y mapa de los elementos detectados mediante EDS del
catalizador de espinela NiAl,O. fresco-reducido.
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3.2. CARACTERIZACION DEL BIO-OIL COMPLETO Y
ACONDICIONADO

En este apartado se muestran en primer lugar, las propiedades y la composicion de
las diferentes tandas de bio-oil utilizado. Posteriormente, se presenta la
caracterizacion del bio-oil acondicionado por diferentes métodos de envejecimiento
acelerado y de extraccion liquido-liquido. El objetivo es establecer un tratamiento
adecuado para eliminar o minimizar la presencia de los compuestos fendélicos del
bio-oil. En la Figura 3.12 se muestran las diferentes familias de componentes
fendlicos identificados en el bio-oil.

T
oH
o HO 0
R OH OH ;@
£ I CH 0 R
R o” ° R |

CH4
Alquil-fenoles Guayacoles Catecoles Siringoles

Figura 3.12. Compuestos principales de la fraccién fendlica del bio-oil.

3.2.1. Caracterizacion del bio-oil

En la Tabla 3.5 se recogen la propiedades fisico-quimicas de las dos tandas de
bio-oil utilizadas a lo largo del desarrollo de esta Tesis. Se observan resultados
similares en ambos casos, con un contenido de agua ligeramente mas alto y una
densidad levemente mas baja para el bio-oil 1. Los valores de las propiedades fisico-
guimicas analizadas se encuentran en un rango semejante a los valores del bio-oil
obtenido por pir6lisis rapida de biomasa lignoceluldsica (Czernik y Bridgwater, 2004;
C. Wang y cols., 2020) y, mas concretamente, procedente de pino (Oasmaa y
Peacocke, 2010) y de serrin de pino (Stedile y cols., 2015; Bertero y cols., 2012),
aunque respecto a este Ultimo tienen un menor contenido de agua. Tanto la densidad,
como la viscosidad son funcion del contenido de agua (Oasmaay cols., 1997; Oasmaa
y Peacocke, 2010).
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Tabla 3.5. Propiedades fisico-quimicas de los dos bio-oil empleados.

Propiedad Bio-oil 1  Bio-oil 2
Contenido de agua (% en masa) 26 23
Densidad (g/ml) 1.105 1.201
pH 2.5-3.5*
Viscosidad a 20 °C (cP) 950
Viscosidad a 40 °C (cP) 250

*Valor proporcionado por la empresa BTG Bioliquids BV.

En la Tabla 3.6 se muestra la composicion elemental, la férmula empiricay el valor
del poder calorifico calculado a partir del analisis elemental y mediante la Ec. (2.1)
(Channiwala y Parikh, 2002) de cada lote de bio-oil empleado. El bio-oil 1 es méas
carbonoso y el bio-oil 2 es mas oxigenado. Ambos estan en el intervalo de las
composiciones analizadas por Czernik y Bridgwater (2004) del bio-oils producto de
biomasa lignocelul6sica (57 % C, 6 % H, 37 % O), por Oasmaa y cols. (2010) en el
caso de biomasa procedente del pino (57.2 % C, 6.4 % H, 36.4 % O) y por Stedile y
cols. (2015) y Bertero y cols. (2012) para el bio-oil obtenido de serrin de pino (45.3 %
C, 8.7 % H, 45.3 % O). En comparacion con otras biomasas analizadas se observa que
el serrin de pino es mas oxigenado (Stedile y cols., 2015). EI HHV es menor en el
bio-oil 2, en concordancia con su menor contenido de C y O (segln se deduce de la
Ec. (2.1)).

Tabla 3.6. Andlisis elemental, férmula empirica y poder calorifico superior de los dos bio-oil

empleados.
Bio-oil 1 Bio-oil 2
Anadlisis Elemental (% en masa)
C 55.4 47.3
H 6.2 6.9
O 38.4 45.9
Férmula empl'rica C46H6.2024 C39H6.9029
HHV (MJ/Kg) 22.7 19.9

En la Tabla 3.7, se recoge la composicion detallada de cada bio-oil con el que se
ha trabajado en esta Tesis, habiéndose utilizado una clasificacion similar a la
propuesta por Amen-Chen y cols. (2001).

110



Caracterizaciéon de catalizadores y alimentaciones

Tabla 3.7. Composicion (%, en masa) de los dos bio-oils utilizados.

Compuesto Bio-oil 1 Bio-oil 2
Acidos 10.0 19.5
Acético 8.0 16.6
Cetonas 20.4 21.4
Lineales 15.0 17.1
Acetona 5.6 5.2
Acetol 5.6 94
Ciclicas 5.4 4.3
Esteres 3.7 11.3
Furanos/Furanonas 6.9 5.0
Alcoholes 4.1 3.2
Aldehidos 5.0 6.8
Eteres 1.9 0.8
Sacéaridos 21.4 13.7
Levoglucosano 144 111
Fenoles 26.7 18.4
Alquil-fenoles 2.8 14
Guayacoles 12.4 111
Catecoles 6.4 0.9
Siringoles 0.1 0.5
Otros 4.8 45

Los compuestos mayoritarios en ambos casos son acidos (10-19 %), cetonas
(~20 %), especialmente cetonas lineales, sacaridos (21-13 %), mas concretamente
levoglucosano, y fenoles (26-18 %), en especial guayacoles. Las diferencias mas
destacables entre ambas tandas son los acidos, con mayor contenido en el bio-oil 2,
asi como sacaridos y fenoles (en concreto, catecoles), ambos presentes en mayor
medida en el bio-oil 1. También cabe resaltar un contenido del 11 % de ésteres en el
bio-oil 2 frente al 3 % en el bio-oil 1. La composicion de estos bio-oil es semejante al
bio-oil analizado por C. Wang y cols. (2020) procedente de biomasa lignocelul6sica,
aunque presenta una mayor similitud a la composicién del bio-oil obtenido a partir de
serrin de pino analizada por Bertero y cols. (2012).
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3.2.2. Envejecimiento acelerado

En esta Tesis, los procesos de envejecimiento acelerado descritos en el
Apartado 2.1.2 pretenden separar las dos fases existentes: orgéanica y acuosa, para
lograr disminuir el contenido de compuestos fendélicos del bio-oil de partida.

En la Tabla 3.8 se muestra el contenido de agua, la composicién elemental y la
férmula empirica del bio-oil después del tratamiento de envejecimiento acelerado por
calentamiento durante 24 h a dos temperaturas diferentes, 80 y 90 °C, equivale a un
afio de almacenamiento a temperatura ambiente (Oasmaa y Kuoppala, 2003). En
ambos casos se observa un aumento del contenido de agua, desde el 26 % que contiene
el bio-oil inicialmente hasta el 27.4 % y el 29.8 % después del tratamiento a 80 °C y
90 °C, respectivamente. EI aumento es mayor al aumentar la temperatura de
envejecimiento, aunque en ninguno de los dos casos se observa una separacion clara
de ambas fases. Por lo tanto, el tratamiento no es suficiente para modificar el equilibrio
entre las fases orgénica y acuosa. Este resultado coincide con los de otros autores
(Oasmaa y Kuoppala, 2003; S. Wang y cols. 2014), que observan que se requiere
incrementar el contenido de agua por encima del 30 % para observar la separacion de
fases.

Tabla 3.8. Composicion elemental y contenido de agua del bio-oil después del tratamiento de
envejecimiento acelerado por calentamiento 24 h a 80 °C y 90 °C.

Bio-oil 1 80°C 90 °C
Contenido en agua (% en masa) 26 27.4 29.8
Anadlisis Elemental (% en masa)
C 55.4 54.0 53.0
H 6.2 6.4 6.4
(0] 38.4 39.6 40.6
Férmula empl'rica C4_6H6,202_4 C4,5H5_402,5 C4,4H6_402,5
HHV (MJ/kg) 22.7 22.3 21.8

La composicion elemental y la formula empirica es similar para el bio-oil
resultante de ambos tratamientos a diferente temperatura y, a su vez, mas hidrogenado
que el bio-oil de partida. Respecto al poder calorifico de cada bio-oil, se observan
valores similares para los tres casos mostrados, sin que tenga efecto sobre ello el
cambio de la composicion.
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En la Tabla 3.9 se compara la composicion detallada analizada mediante GC/MS
del bio-oil de partida y después de ambos tratamientos de envejecimiento.

Tabla 3.9. Composicion por grupos de compuestos del bio-oil después del tratamiento de
envejecimiento acelerado durante 24 h a 80 °C y 90 °C analizado en un GC/MS.

Componentes Bio-oil 1 80°C 90°C
Acidos 10.0 14.3 21.0
Acético 8.0 12.0 16.8
Cetonas 204 18.4 14.1
Lineales 15.0 14.9 12.0
Acetona 5.6 7.9 3.7
Acetol 5.6 6.0 7.8
Ciclicas 5.4 3.6 2.1
Esteres 3.7 6.1 14.0
Furanos/Furanonas 6.9 8.1 7.1
Alcoholes 4.1 3.1 1.9
Aldehidos 5.0 8.3 3.8
Eteres 1.9 1.2 0.9
Sacéaridos 21.4 18.5 20.2
Levoglucosano 144 135 16.2
Fenoles 26.7 22.0 17.2
Alquil-fenoles 2.8 19 1.8
Guayacoles 124 10.7 6.7
Catecoles 6.4 4.1 3.2
Siringoles 0.1 0.1 0.3
Otros 4.8 5.3 5.3

Se debe destacar, que después del tratamiento se observa un aumento significativo
de la concentracion de &cidos (del 10 al 14 -21 %) y esteres (de un 3.7 al 6-14%),
siendo més notable el incremento al aumentar la temperatura de envejecimiento. En
cambio, el contenido en cetonas, alcoholes y de fenoles, mas concretamente
guayacoles, disminuyen después del envejecimiento, aunque en una proporcion
menor, y estd disminucion es mas notable al incrementar la temperatura. Una
evolucion similar se observa en el trabajo de Oasmaa y cols. (2003). Se observa
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también un incremento del contenido de agua y una disminucion de la concentracion
de alcoholes, cetonas y, en menor medida, de fenoles (y guayacoles).

Por lo tanto, al presentar valores similares respecto a la concentracion de fenoles,
no parece un método adecuado para eliminar los compuestos fenélicos del bio-oil con
el que se ha trabajado en esta Tesis.

3.2.3. Extraccion liquido-liquido

En este apartado se muestran los resultados de los diferentes métodos de extraccion
liquido-liquido realizados, detalladas en el Aparatado 2.1.2.

e Extraccion en frio

Siguiendo este método, no se logra una clara separacion entre la fase organica y
acuosa. Esto se puede explicar por las diferentes propiedades, composicién de
oxigenados y contenido de agua, del bio-oil usado en este trabajo respecto del
utilizado previamente en la Literatura (Mantilla y cols., 2015). El contenido de agua
en el bio-oil de partida no llega al 30 %, en cambio, en la Literatura este valor es mas
del doble (60-70 %). Sin embargo, la fraccién fendlica del bio-oil es menor en el
trabajo de Mantilla y cols. (2015), esta entre el 5.4 y el 10 % en masa, variando segin
la biomasa de partida y las condiciones de pirolisis; en cambio, el bio-oil utilizado en
esta Tesis contiene un 26 %.

e Extraccion reactiva en multietapa

La extraccion se repiti6 3 veces, siguiendo el procedimiento descrito en el
Apartado 2.1.2.1, y se recogieron una fraccion acuosa (con alto contenido en fenoles)
y organica (bio-oil tratado, libre de fenoles). La principal desventaja de este método
es que la fraccion liquida deseada, la organica, contiene un elevado contenido de
DCM, que debe eliminarse. Si bien el disolvente puede evaporarse mediente
calentamiento del liquido a 40 °C durante al menos 30 min, esta fraccion liquida
también contiene bajas cantidades de NaOH, que pueden causar dafio del equipo de
andlisis en linea con el equipo de reaccion. Por otro lado, la presencia de esta base
podria causar también problemas operacionales durante la alimentacion del bio-oil
acondicionado al equipo de reaccion. Por ello, este método se ha descartado.
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e Extraccion alcalina en multietapa

En el procedimiento establecido por Amen-Chen y cols. (1997) se obtienen dos
fracciones separadas. La fraccion acuosa superior donde teGricamente se encuentran
los fenoles en forma de fenolatos y la fase organica inferior de bio-oil libre de fenoles
gue contiene acetato de etilo en gran cantidad y una pequefia cantidad de NaOH. La
completa eliminacién del acetato de etilo requiere calentar la solucion resultante a
77°C, lo cual causard la pérdida de compuestos oxigenados ligeros del bio-oil.
Ademas, deben considerarse los problemas operacionales y el dafio en los equipos de
analisis que pueden causar las pequefias cantidades de NaOH, como ya se ha
comentado para el método anterior. En consecuencia, este procedimiento de
extraccion de fenoles también es descartado.

e Extraccion solvente — anti-solvente

Este método (detallado en el Aparatado 2.1.2.1) determinado a partir del trabajo
de H. Liy cols. (2016), ha sido considerado el mas apropiado de los cuatro estudiados,
debido tanto a los buenos resultados que presenta, respecto a la reduccion del
contenido de fenoles, como a su sencillez a la hora de su realizacion a nivel
experimental. Ademas, no presenta problemas operacionales ni conlleva dafio
posterior a los equipos de reaccion y de analisis.

En la Tabla 3.10 se muestra el efecto de las diferentes relaciones volumétricas
(DCM/bio-oillagua) estudiadas sobre las propiedades fisico-quimicas del bio-oil
acondicionado (fraccién acuosa). Se observa en los tres casos un notable aumento del
contenido de agua (del 26 % a valores superiores al 80 %) y, por lo tanto, se reduce el
poder calorifico, calculado a partir del analisis elemental. Para todas las relaciones
DCM/bio-oil/agua se obtiene un bio-oil mas oxigenado y menos hidrogenado.

La efectividad en la extraccién de los fenoles para las relaciones utilizadas se puede
analizar a partir de los resultados de la Tabla 3.11, que muestran una menor
efectividad de la extraccion de fenoles al utilizar una relacion (DCM/bio-oil/agua) de
1/1/2, condiciones en las que se ha logrado eliminar por completo los siringoles. Al
emplear en la extraccion el doble de agua (relacion DCM/bio-oil/agua de 1/1/4), el
bio-oil acondicionado resultante tiene un elevado contenido de agua (88.9 % en masa)
y se logra la extraccién completa de guayacoles y siringoles del bio-oil de partida.
Finalmente, utilizando la mitad de diclorometano y agua (DCM/bio-oil/agua de
0.5/1/2), se consigue una extraccion méas eficiente con la eliminacion completa de
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alquil-fenoles, guayacoles y siringoles. Ademas, el contenido en agua del bio-oil
acondicionado (82.5 % en masa) corresponde a una relacion vapor/carbono alrededor
de 6, lo que constituye una relacién apropiada para llevar a cabo la reaccion de
reformado con vapor de bio-oil, sin la necesidad de alimentar agua de forma adicional.

La extraccién liquido-liquido no sélo afecta al contenido de fenoles, también se
debe destacar el aumento de la concentracién de sacaridos y de &cidos carboxilicos,
la misma tendencia observada por H. Li y cols. (2016). Ademas, comparado con la
extraccion con adicion Unicamente de agua, logra eliminar una mayor cantidad de
compuestos fendlicos, que es el objetivo de este trabajo (H. Li y cols., 2016), como se
puede comprobar comparando con los resultados de Remiro y cols. (2013b).

Tabla 3.10. Efecto de la relacion DCM/bio-oil/agua en las propiedades fisico-quimicas del
bio-oil acondicionado mediante extraccién solvente — anti-solvente.

o DCM/bio-oil/agua
Bio-oil 1

1/1/2 1/1/4 0.5/1/2

Contenido en agua 26 813 88.9 825
(% en masa)
Andlisis Elemental
(% en masa)

C 55.4 42.6 45.0 45.7

H 6.2 5.7 51 5.5

@) 38.4 51.7 49.9 48.8

Formula empirica CasHe2024 CassHs70s2  CsgHs1031  CagHss5030
HHV (MJ/Kkg) 22.7 16.2 16.6 17.4

Por lo tanto, basandonos en los resultados presentados en este apartado, la
extraccion liquido-liquido solvente — anti-solvente con una relacion volumétrica
DCM/bio-oil/agua de 0.5/1/2 se establece como método simple y efectivo para la
reduccion del contenido de compuestos fenolicos. Asimismo, el contenido de agua del
bio-oil acondicionado obtenido lo hace apropiado para las reacciones de reformado
con vapor (Valle y cols., 2018).
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Tabla 3.11. Efecto de la relacion DCM/bio-oil/agua en la composicion (% en masa, analizado
por GC/MS) del bio-oil acondicionado por la extraccion solvente — anti-solvente.

DCM/bio-oil/agua

Compuesto Bio-oil
/12 1/1/4  0.5/1/2
Acidos 10.0 427 18.0 23.0
Acético 8.0 22.8 14.2 15.2
Cetonas 20.4 20.2 154 17.9
Lineales 15.0 17.3 12.7 14.0
Acetona 5.6 04 0.3 0.2
Acetol 5.6 125 7.9 8.6
Ciclicas 5.4 2.9 2.8 4.0
Esteres 3.7 2.7 34 2.7
Furanos/Furanonas 6.9 2.7 4.2 4.2
Alcoholes 4.1 1.6 4.0 5.1
Aldehidos 5.0 3.5 4.0 3.2
Eteres 1.9 1.1 4.9 4.6
Sacéridos 214 215 41.9 35.6
Levoglucosano 14.4 16.7 34.1 27.7
Fenoles 26.7 4.2 35 3.3
Alquil-fenoles 2.8 0.6 0.3 0.0
Guayacoles 124 0.4 0.0 0.0
Catecoles 6.4 1.9 24 2.1
Siringoles 0.1 0.0 0.0 0.0
Otros 4.8 13 0.9 13
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4. EFECTO DE LA EXTRACCION DE FENOLES

En el Capitulo 3 se ha establecido el método méas apropiado para el
acondicionamiento del bio-oil mediante extraccion de fenoles. En este capitulo se
estudia la influencia de esta estrategia de acondicionamiento del bio-oil tanto sobre la
estabilidad del catalizador derivado de espinela NiAl.O4 en la reaccion de SR, como
sobre su regenerabilidad, al ser ésta una propiedad fundamental para la viabilidad del
proceso a gran escala. Para ello, se han llevado a cabo ensayos con ciclos de reaccion-
regeneracion alimentando el bio-oil completo (sin tratamiento previo) y el bio-oil
acondicionado, con el fin de comparar, tanto el comportamiento cinético del
catalizador fresco (primera etapa de reaccion), como del catalizador regenerado
(segunda y sucesivas etapas de reaccion), en el SR de ambas alimentaciones.

La etapa de reaccién se ha llevado a cabo a 700 °C, con tiempo espacial de
0.15 QeatalizadorN/Qpio-oit, Y relacion molar S/C = 6. Esta temperatura resultd optima en
trabajos anteriores del grupo de investigacion para el reformado con vapor del bio-oil
con catalizadores soportados de Ni (Remiro y cols., 2013c; Valle y cols., 2018b). La
relacion S/C viene fijada porque es la correspondiente al bio-oil acondicionado. La
regeneracion se ha realizado in situ (en el lecho del reactor) con un caudal de aire
100 ml/min a 850 °C durante 4 h. Esta temperatura se ha seleccionado con el fin de
promover la reestructuracion de la estructura de espinela NiAl,O, durante la
combustién del coque. En trabajos previos, se ha comprobado que esta
reestructuracion es un factor clave para mejorar la recuperacion de la actividad de este
catalizador en el reformado oxidativo con vapor de bio-oil (Remiro y cols., 2018),
dado que permite lograr alta dispersion de las particulas metalicas de Ni°® en el
catalizador regenerado-reducido.

Para una mejor comprension de las causas de la desactivacion observada con las
dos alimentaciones, tanto del catalizador fresco como tras sucesivas regeneraciones,
los catalizadores desactivados tras 1 Ginica etapa de reaccion y tras 3 etapas de reaccion
(con 2 etapas de regeneracion intermedias) se han caracterizado mediante diferentes
técnicas. Por un lado, se ha analizado la deposicién de coque mediante ensayos TPO
(Apartado 2.2.2.9). Ademas, se han comparado las propiedades metélicas del
catalizador fresco con el catalizador desactivado y regenerado, determinadas mediante
diferentes técnicas de analisis: reduccion a temperatura programada (TPR) y
difraccion de rayos X (XRD), después cada etapa de reaccion y/o regeneracion.

121



Capitulo 4

4.1. COMPORTAMIENTO CINETICO DEL CATALIZADOR

Para la correcta interpretacion de los resultados cinéticos debe tenerse en cuenta
gue la etapa de tratamiento térmico (a 500 °C) utilizada en el equipo de reaccion
conlleva un cambio en la composicién del bio-oil que accede al reactor de reformado
con lecho fluidizado, debido a que parte de la alimentacion de bio-oil re-polimerizay
se deposita en forma de residuos carbono soélido (denominado lignina pirolitica, LP).
Para las dos alimentaciones de bio-oil estudiadas (bio-oil completo o acondicionado
por extraccion solvente — anti-solvente con relacion DCM/bio-oil/agua = 0.5/1/2), la
composicion del bio-oil a la entrada del reactor de reformado (bio-oil tratado), se ha
determinado mediante balances de C, H y O, considerando la composicion del bio-oil
alimentado al sistema (mostrada en la Tabla 3.8), asi como la cantidad y composicion
elemental de LP depositada en la unidad de tratamiento térmico con cada
alimentacion.. El rendimiento de LP depositada (en % en masa) se ha cuantificado
con la Ec. (2.3) y su composicion se ha determinado mediante andlisis elemental
(Apartado 2.1.3). En la Tabla 4.1 se muestran los valores del rendimiento y
composicion de la LP depositada para cada alimentacion (bio-oil completo y de bio-oil
acondicionado) y la composicién del bio-oil tratado resultante, asi como el
rendimiento estequiométrico de hidrégeno (F°%;, mol Hx/mol C alimentado),
calculado como (2n+m/2-K)/n-Fyic-oi,in, de acuerdo con la Ec. (2.7).

Tabla 4.1. Efecto de la extraccion de fenoles sobre el rendimiento y composicion de LP, la
composicién resultante del bio-oil tratado, y el rendimiento de hidrégeno
estequiométrico (mol Ha/mol C).

Bio-oil Bio-oil acondicionado
Formula empirica Ca6H6.2024 Cs8Hs5030
Rend. LP (% en masa) 14.2 8.7
Composicion LP C7.0H3600s C7.0H37007
Composicion bio-oil tratado Ca2He7027 Cs5Hs57033
F° (mol Ha/mol C) 2.1 1.9

El rendimiento de LP depositada en la unidad de tratamiento térmico previa al
reactor de reformado es notablemente menor (casi la mitad) cuando se alimenta bio-oil
acondicionado que al alimentar el bio-oil completo, debido al menor contenido de
compuestos fendlicos en el bio-oil acondicionado. El resultado, no obstante, indica
que, si bien los compuestos fenolicos del bio-oil son los principales responsables de
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la deposicion de LP en la etapa de tratamiento térmico del bio-oil, otros compuestos
del bio-oil tambien contribuyen a esta deposicion.

Las Figuras 4.1 y 4.2 muestran la evolucion con el tiempo de la conversién de
oxigenados y los rendimientos de los productos en tres sucesivas etapas de reaccion,
con regeneracion intermedia in situ, para la alimentacion del bio-oil completo y el
bio-oil acondicionado, respectivamente.

La conversion de oxigenados y la evolucion de los productos con el tiempo
muestran una tendencia general en todas las reacciones, como consecuencia de la
desactivacion del catalizador: la conversion y el rendimiento de H, y CO, disminuyen,
el rendimiento de metano e hidrocarburos aumenta, mientras que el rendimiento de
CO aumenta alcanzando un valor maximo (para un estado elevado de desactivacién).
Este comportamiento coincide con el esquema de reaccion propuesto previamente
para el reformado con vapor de bio-oil (Gayubo y cols., 2018). En este esquema, 10s
productos secundarios de carbon son compuestos intermedios formados por la
descomposicién o el reformado de oxigenados presentes en el bio-oil, transformados
posteriormente por medio de las reacciones de reformado y/o WGS. La desactivacion
del catalizador conlleva menor actividad de las reacciones de reformado y WGS,
promoviendo de este modo las reacciones de descomposicién/craqueo del bio-oil que
conducen a la formacién de productos secundarios (CO, CH. e hidrocarburos), lo cual
explica la evolucion de los rendimientos de productos.

Los resultados para el catalizador fresco (1° ciclo) revelan que el
acondicionamiento del bio-oil por extraccion de fenoles no parece tener un efecto
significativo sobre el comportamiento catalitico a tiempo cero en estas condiciones;
el bio-oil se convierte por completo en ambos tipos de bio-oil (completo y
acondicionado), Figura 4.1 y Figura 4.2. Los rendimientos iniciales de H,, CO, y CO
son similares para ambas alimentaciones, con una formacion insignificante de metano
e hidrocarburos ligeros. Este comportamiento revela una elevada actividad del
catalizador fresco para el reformado de estos productos secundarios. Sin embargo, la
extraccion de fenoles en el bio-oil claramente aumenta la estabilidad del catalizador
derivado de espinela de NiAl,Os, como sugiere una evolucién mas lenta de la
conversion de bio-oil y los rendimientos de productos con el tiempo cuando se
reforma el bio-oil acondicionado (Figura 4.2), lo cual evidencia un desactivacion méas
lenta.
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Figura 4.1. Evolucién con el tiempo de la conversion de oxigenados y del rendimiento de
productos en 3 etapas sucesivas de reaccion, con regeneracion intermedia,
alimentando  bio-oil completo. Condiciones de reaccion: 700 °C,
0.15 Qeatalizadorh/Gbic-oi, S/IC = 6. Condiciones de regeneracion: in situ con aire

850 °C durante 4 h.
N
i —N\\ ® H2
= CO,
= s.. ¢ CO
< 6o O
© W o HCs
§40" v <58 \ oxlgenados
< 20t s i ol %“%
(0 LoD 0o SRR #Mm—-m
0 50 100 150 200 2500 50 100 150 200 2500 50 100 150 200 250
tiempo (min) tiempo (min) tiempo (min)

Figura 4.2. Evolucién con el tiempo de la conversion de oxigenados y del rendimiento de
productos en 3 etapas sucesivas de reaccion, con regeneracion intermedia,
alimentando bio-oil acondicionado. Condiciones de reaccion: 700 °C,

0.15 QcatalizadorN/Qpio-0il, S/IC = 6. Condiciones de regeneracién: in situ con aire
850 °C durante 4 h.

Por otro lado, el comportamiento catalitico en los ciclos sucesivos reaccion-
regeneracion evidencia que la actividad inicial del catalizador fresco tan solo se
recupera parcialmente después de la combustion de coque in situ a 850 °C. Ademas,
la recuperacion de la actividad después de cada etapa de regeneracion es similar para
ambos casos, bio-oil (Figura 4.1) y bio-oil acondicionado (Figura 4.2). La conversion
de oxigenados y los rendimientos de H. y CO- al inicio del 2°y 3* ciclo de reaccion
son més elevados que al final de las etapas de reaccion previas, especialmente, en el
caso del bio-oil completo. En este caso, el catalizador sufre una mayor desactivacion
por la deposicidén de coque durante el 1°" ciclo de reaccion. Aunque la conversion
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inicial se recupera casi por completo al trabajar con bio-oil acondicionado (Figura
4.2), los rendimientos iniciales de H, y CO2 son mas bajos y los rendimientos de CO
y CH4 son més altos en comparacion con los del 1 ciclo de reaccién. Este
comportamiento durante el 2° ciclo, evidencia la pérdida de actividad del catalizador
para la reaccion de WGS vy la reaccion de reformado de CHs. Asimismo, la
desactivacion en el 2° ciclo de reaccion es significativamente mas rapida que en el 1¢
ciclo, de modo que la conversion de oxigenados y los rendimientos de productos
evolucionan mas rapidamente. Los resultados del 3¢ ciclo de reaccion revelan una
pérdida adicional de la actividad del catalizador después de la segunda regeneracion.

Debe resaltarse que la incompleta recuperacion de la actividad del catalizador en
las sucesivas etapas de reaccidn es debida a que la regeneracion se ha llevado a cabo
in situ en el reactor, como se observé en un trabajo anterior (Remiro y cols., 2018),
dado que en estas condiciones esta limitada la completa reestructuracion de la
espinela. Sin embargo, es de esperar que la actividad se pueda recuperar por completo
cuando la regeneracién se realice ex situ, mediante calcinacién en horno mufla a
elevada temperatura (850 °C).
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4.2. CARACTERIZACION DEL CATALIZADOR DESACTIVADO Y
REGENERADO

Los resultados del apartado anterior revelan que la eliminacién del coque (que ha
sido completa con el tratamiento de regeneracion por combustion del coque a 850 °C
Ilevado a cabo) no ha sido suficiente para la completa recuperacion de la actividad del
catalizador fresco, habiendo una pérdida irreversible de la actividad. Esta pérdida
puede ser causada por los cambios en las propiedades metalicas durante las etapas de
reaccion y/o regeneracion. Se han analizado las propiedades del catalizador fresco,
desactivado y regenerado por diferentes técnicas (TPO, XRD y TPR) con el fin de
indagar en este aspecto y discernir las diferencias entre el SR del bio-oil y del bio-oil
acondicionado, en relacion a la deposicion de coque y la sinterizacion del Ni.

La Tabla 4.2 recoge los resultados del contenido de coque depositado sobre el
catalizador desactivado después del 1°y 3° ciclo de reaccion y el tamafio promedio de
cristal de Ni° de las muestras del catalizador fresco-reducido, desactivado y
regenerado-reducido. El contenido de coque en cada muestra se ha calculado por
integracion de las curvas de perfil de TPO (Figura 4.3). El tamafio de cristal de Ni° se
ha calculado con la ecuacion de Debye-Scherrer Ec. (2.2), a partir del pico de
difraccion de Ni® en el plano (2 2 0) (20 = 52 °) del difractograma XRD
correspondiente para cada caso (Figura 4.4.).

La mayor estabilidad del catalizador durante el reformado con vapor del bio-oil
acondicionado es coherente con los perfiles TPO mostrados (Figura 4.3) y los
resultados del contenido de coque correspondientes (Tabla 4.2). En los perfiles TPO
se distinguen dos dominios de combustion de coque:

i) Coque I: fraccidn de coque que quema en el rango de temperaturas 400-500 °C;
es un coque amorfo y encapsulante que se desposita encima de los centros
metalicos de niquel, que catalizan su combustion. Los principales precursores de
su formacion son los oxigenados del bio-oil mediante reacciones de
descomposicién/craqueo (Ochoa y cols., 2017a, 2018).

i) Coque II: fraccion de coque que quema por encima de 550 °C y se considera que
es un coque mas estructurado, que generalmente se deposita en el soporte y tiene
morfologia filamentosa. En el SR de bio-oil sobre catalizadores soportados de Ni,
el origen principal de este coque se ha atribuido mayoritariamente a la
descomposicion de metano y de hidrocarburos ligeros (Ochoa y cols., 2017a;
Valle y cols., 2018a, b). Sin embargo, recientemente (Arandia y cols., 2020) han
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atribuido a los oxigenados del bio-oil un rol importante en la formacion de este
tipo de coque en el reformado oxidativo con vapor (OSR) de bio-oil sobre un
catalizador de espinela Ni-Al como el utilizado en este Tesis.

Al coque | se la ha atribuido en la Literatura una alta capacidad desactivante,
mientras que al coque Il se le suele atribuir una baja incidencia en la desactivacion,
debido a que no se deposita directamente sobre los centros metalicos de niquel y su
naturaleza estructurada no bloquea el acceso de los reactantes al metal (Ochoa y cols.,
2017a; Valle y cols., 2018a). No obstante, los resultados de esta Tesis (como se
mostrara también mas claramente en los capitulos posteriores) indican que el coke Il
depositado en el soporte tiene también un papel relevante en la desactivacion de este
catalizador de espinela NiAl;O4.
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Figura 4.3. Efecto del acondicionamiento de bio-oil por extraccion de fenoles en los perfiles
de TPO de coque depositado sobre el catalizador después del 1¢" y 3* ciclo de
reaccién en sucesivos ciclos de reaccion-regeneracion.

Los resultados de los analisis de TPO revelan que el acondicionamiento del bio-oil
mediante extraccion de fenoles atenta la deposicion de ambas fracciones del coque.
Por consiguiente, se deposita una mayor cantidad de coque sobre el catalizador
desactivado durante el SR del bio-oil completo (Tabla 4.2), tanto durante la 12 etapa
(catalizador fresco) como en la 32 etapa de reaccion, con dos etapas de regeneracion
intermedias. Después de la 1% etapa de reaccion predomina la fraccion de coque Il
(linea azul continua en la Figura 4.3). Sin embargo, en el catalizador desactivado tras
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la 32 etapa de reaccion predomina la presencia de coque |, aunque también se observa
una notable cantidad de coque Il (linea azul discontinua en la Figura 4.3).

Tabla 4.2. Efecto del acondicionamiento del bio-oil por extraccién de fenoles en el contenido
de coque (Cc, % en masa) y el tamafio de cristal de Ni° (Ni° nm) del catalizador
fresco-reducido, desactivado y regenerado-reducido.

Alimentacion Estado del catalizador ~ Cc (% en masa) Ni° (nm)
Fresco 7
1" ciclo - Desactivado 134 15
Bio-oil Regenerado in situ - 11
3" ciclo - Desactivado 215 19
1" ciclo - Desactivado 1.2 12
Bio-oil acondicionado  Regenerado in situ - 10
3" ciclo - Desactivado 2.9 17

En la TPO del catalizador desactivado tras la 32 etapa de reaccién cabe destacar la
existencia de 2 picos diferenciados en el dominio de combustion del coque I, que
también se han observado en el SR de bio-oil con catalizador soportado de
Ni/La,0Oz-aAl,O3 (Ochoa y cols., 2017b, Valle y cols., 2018a). Segin Ochoa y cols.
(2017b), el pico a menor temperatura de combustion (méximo entre 340-370 °C,
dependiendo de las condiciones de reaccion) correspondia a una capa de coque
encapsulante mas superficial, con estructura carbonosa menos condensada y
presumiblemente mayor contenido de oxigeno y menor energia de activacion,
mientras que el pico a mayor temperatura (en el rango 400-430 °C) correspondia a
capas mas internas de coque encapsulante, cuya combustién necesita mayores
temperaturas y energias de activacion. Mas recientemente Arandia y cols. (2020) han
observado igualmente la presencia de 2 picos diferenciados de combustion a
temperatura inferior a 500 °C (coque la 'y Ib) en el perfil TPO de un catalizador mésico
de espinela NiAl;O. usado en el OSR de bio-oil. En este caso la existencia de dos
picos diferenciados ha sido atribuida a la peculiar configuracion de este catalizador,
en la que puede distinguirse la combustion del coque depositado en centros de Ni en
el exterior de las particulas de catalizador (coque la, que quema a una temperatura
muy baja) respecto a la combustién del coque Ib, depositado sobre los centros de Ni
en el interior de la particula, y cuya cinética de combustion estara limitada por la
difusién en la estructura porosa del catalizador.
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La deposicion de coque | para los ciclos de reaccion con alimentacion de bio-oil
acondicionado es casi insignificante, incluso después del 3* ciclo de reaccion. La baja
deposicion de coque I, especialmente en la 12 etapa de reaccidn, se puede explicar por
la baja concentracion de oxigenados durante esta reaccion de SR del bio-oil
acondicionado, como consecuencia de una conversion mas alta de los oxigenados a lo
largo de la reaccidn. Se observa una baja presencia de coque Il después de la 12 etapa
de reaccién al alimentar bio-oil acondicionado (linea naranja continua en Figura 4.3),
lo que es coherente con una presencia insignificante de metano e hidrocarburos ligeros
en el medio de reaccién (Figura 4.2). Sin embargo, el rendimiento de hidrocarburos
ligeramente mas elevado durante la 1% etapta de reaccién alimentando bio-oil
completo (Figura 4.1) justifica dificilmente la alta deposicion de coque Il en
comparacion con el bio-oil acondicionado (Figura 4.3), lo que sefiala hacia otro origen
para este tipo de coque. Por consiguiente, el coque Il puede ser también parcialmente
formado por la degradacion de ciertos oxigenados del bio-oil (probablemente
fenolicos, aunque no exclusivamente), que condensan en estructuras carbonosas y se
depositan preferiblemente encima del soporte.

Se debe destacar que la cantidad de coque Il depositado en la 3? etapa de reaccién
alimentando bio-oil completo es menor que durante la 12 etapa de reaccion, a pesar de
la elevada concentracién de sus principales precursores (como pueden ser metano e
hidrocarburos ligeros, asi como los propios compuestos oxigenados del bio-oil). Este
resultado se puede explicar por la mayor formacion de coque | durante la 32 etapa
ciclo de reaccion, originada por la concentracion mas alta de oxigenados, debido a
una conversion inicial mas baja (Figura 4.1), el cual se ha depositado sobre los centros
metalicos de niquel rapidamente, impidiendo de este modo la formacion y el
crecimiento del coque Il (Valle y cols., 2018a, b).

En cuanto a los resultados de los analisis XRD, las especies metélicas detectadas
en los difractogramas (Figura 4.4) son:

i) Ni°% formado mediante la reduccion de NiAlO4;

ii) Al,O3 procedente de la exsolucién del metal contenido en la espinela durante la
reduccion;

iii) NiAl.O4 residual, debido a la elevada temperatura necesaria para su completa
reduccion (~ 900 °C, segun el perfil TPR de la Figura 4.5);

iv) estructuras de carbono cristalinas, identificadas por la presencia del pico de
difraccion en el plano (0 0 2) (26 = 26 9), caracteristico del grafeno o del grafito
(Montero y cols., 2015; Ochoa y cols., 2017b). Este pico de difraccion solo se
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observa en el catalizador desactivado en la 12 etapa de reaccion en el SR de bio-oil
completo, siendo un pico bastante ancho y de baja intensidad, lo que indica una
pobre cristalinidad del coque depositado. El coque del resto de catalizadores
desactivados solo tiene estructuras amorfas y sin cristalinidad.

No se ha detectado la presencia de 6xido de niquel (NiO) en los difractogramas
XRD de las muestras de catalizador desactivado, por lo que se descarta la oxidacion
del metal como una posible causa de desactivacion en las condiciones de reaccion
utilizadas, con atmosfera altamente reductora.
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Figura 4.4. Difractogramas XRD de las muestras de catalizador de NiAl,O4 fresco-reducido,
desactivado en la 12 y 32 etapas de reaccion, y regenerado-reducido tras 1 ciclo de
reaccién-regeneracion, alimentando bio-oil (a) y bio-oil acondicionado (b).

Los valores del tamafio promedio de cristal de Ni® después de la 12 etapa de
reaccion muestran un aumento del tamafio de cristal con ambas alimentaciones (15 'y
12 nm para bio-oil y bio-oil acondicionado, respectivamente), respecto al catalizador
fresco (7 nm). Estos resultados evidencian una ligera sinterizacion del metal, que es
mas suave en el SR de bio-oil acondicionado. Por lo tanto, estos valores sugieren que
la composicién de la alimentacion y, por consiguiente, la composicion del medio de
reaccion, afecta al crecimiento de cristales de Ni durante la reaccion de reformado con
vapor. El diferente efecto sobre la sinterizacion metélica al variar la naturaleza del
compuesto oxigenado que se reforma, ha sido observado también por otros autores.
Asi, para un catalizador de Co/SBA-15, X. Li y cols., (2020) han observado que el
aumento del tamafio de cristal de Co en el SR de acido acético y de azlcares (xylosa
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y glucosa) sigue el orden xilosa > glucosa > &cido acético. Por otro lado, de acuerdo
con Sehested y cols. (2004, 2006), las diferencias en la sinterizacion observada pueden
explicarse por una relacién H,O/H, mas elevada durante la reaccién de reformado con
vapor cuando se alimenta bio-oil completo, debido a un rendimiento de H, méas bajo
a lo largo de la reaccion (Figura 4.1 y Figura 4.2). Estos autores relatan una mayor
sinterizacién de los catalizadores de Ni/MgAl.O4 y Ni/Al-O; cuando se trabaja a una
relacion H,O/H. elevada, la cual se atribuye a la formacion del compuesto Ni-OH
(Sehested y cols., 2014).

Aunque el tamafio promedio del cristal de Ni° disminuye después de la
regeneracion del catalizador desactivado alimentando tanto bio-oil (de 15 hasta 11
nm) como bio-oil acondicionado (de 12 a 10 nm), este tamafio sigue siendo todavia
mayor que el correspondiente al catalizador fresco (7 nm). Por consiguiente, la
superficie neta de Ni° disponible disminuye después del ciclo reaccidn-regeneracion,
lo que puede explicar la menor actividad inicial del catalizador regenerado.

Ademas, los resultados de los analisis TPR (Figura 4.5) revelan también
diferencias en las especies de Ni oxidadas para las muestras de catalizador fresco y
regenerado, lo cual concuerda con las diferencias en el tamafio de cristal de niquel
determinadas a partir de los difractogramas XRD. En el catalizador fresco se observa
un pico ancho y asimétrico entre 500 y 875 °C con un pequefio hombro previo, que
corresponde con la reduccién de la fase metélica de aluminato de niquel, NiAl,O4
(Valle y cols., 2014b). Aunque ésta también es la fase predominante en el catalizador
regenerado, se observa la aparicion de otro pequefio pico de reduccion en el intervalo
380-550 °C, correspondiente a la reduccién de las especies de NiO que presentan una
fuerza de interaccion diferente con el soporte (Valle y cols., 2014b; Montero y cols.,
2016; C. Li y Chen, 1995). La reduccion de estas especies conduce hacia una menor
dispersion del Ni®y, por tanto, un mayor tamafio de cristal que el alcanzado mediante
la reduccion de la espinela de Ni (Remiro y cols., 2018). La cantidad de especies de
NiOy es ligeramente mas baja en el catalizador regenerado después de la reaccién de
SR de bio-oil acondicionado lo que explica el resultado del tamafio de cristal de Ni°
(20 nm).
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Zona 1: NiO + H, & Ni? + H,0
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Figura 4.5. Perfiles TPR del catalizador fresco y regenerado después de reaccion alimentando
bio-oil completo y bio-oil acondicionado.

Se debe remarcar que la mayor velocidad de desactivacion durante el 2° y 3¢ ciclo
de reaccion al alimentar bio-oil (Figura 4.1) en comparacion con bio-oil
acondicionado (Figura 4.2) no puede explicarse por la pequefia diferencia observada
en los tamafios de particula de Ni° correspondientes (Tabla 4.2). En su lugar, debe
atribuirse principalmente a la mayor deposicidn de coque, lo que corrobora esta causa
como la principal responsable de la rapida desactivacion del catalizador durante las
reacciones de reformado con vapor de bio-oil, especialmente el coque | (coque
encapsulante) en las condiciones de este estudio (a 700 °C). La formacidn de este tipo
de coque estd promovida por los sucesivos ciclos de reaccion-regeneracion,
especialmente con bio-oil completo, lo cual puede deberse a un tamafio de cristal de
Ni mayor, en consonancia con Davidian y cols. (2007). Segun estos autores, la
presencia de particulas grandes de niquel en un catalizador de Ni-K/La;03-Al;03
promueve la formacion de coque encapsulante y amorfo. Los resultados de tamafio
promedio de cristales de niquel también revelan que el catalizador sufre méas
sinterizacion a lo largo de los sucesivos ciclos de reaccion-regeneracion, por lo que
puede explicarse la progresiva pérdida de actividad inicial observada en las sucesivas
etapas de reaccion para ambas alimentaciones.

Los resultados obtenidos en esta Tesis, con la regeneracion in situ parcial, han sido
utiles para ratificar el mecanismo de desactivacion y el papel que tiene la deposicion
de coque y la sinterizacion del niquel en este mecanismo. Aunque debe recalcarse que
para lograr la completa regeneracion de este catalizador, es necesaria la calcinacién
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ex situ sobre 850 °C en un horno sin flujo de gas como se ha visto en trabajos previos
(Remiroy cols., 2018; Arandiay cols., 2018). Bajo estas condiciones de regeneracion,
la estructura inicial de NiAl;O4 espinela se recupera completamente, y el catalizador
tiene un comportamiento reproducible en ciclos sucesivos de reaccion-regeneracion,
lo que es una caracteristica clave para el uso industrial de este tipo de catalizadores.

Cabe apuntar que el estudio mostrado en este capitulo para el catalizador derivado
de Ni-Al sintetizado por co-precipitacion, también se llevo a cabo con un catalizador
soportado de Ni/La,03-aAl,O3 (calcinado a 550 °C, deniminado NiLaAlssg), cuyos
resultados se muestran en el Anexo I. Se obtienen las mismas conclusiones sobre al
efecto favorable de la extraccion de fenoles sobre la estabilidad del catalizador
NiLaAlsso que las obtenidas en este Capitulo para el catalizador derivado de la
espinela NiAl;O4, si bien es destacable la menor regenerabilidad del catalizador
soportado en comparacion con el catalizador de espinela Ni-Al, lo que justifica la
seleccidn de este ultimo para llevar a cabo el proceso de SR de bio-oil en esta Tesis.
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5. EFECTO DEL PRE-REFORMADO CON DOLOMITA

Como se indic6 en el Apartado 1.3.3, la estrategia de dos etapas cataliticas en serie
para el reformado con vapor de bio-oil, se ha aplicado en otros trabajos de la
bibliografia, utilizando un catalizador de bajo coste en la etapa de pre-reformado, para
proteger y optimizar la actividad del catalizador posterior de Ni (L6nyi y cols., 2013;
Wu y cols., 2008b; Q. Liu y cols., 2019).

En este Capitulo se estudia la posibilidad de aplicar una estrategia para el
reformado con vapor del bio-oil basada en dos etapas cataliticas en serie: una primera
etapa de pre-reformado (PSR) con dolomita como catalizador y una segunda etapa de
reformado (SR) con catalizador de espinela NiAl;O.. El objetivo es analizar el efecto
que los cambios en la composicidn del bio-oil causados por la etapa de pre-reformado
tienen sobre la estabilidad de este catalizador de Ni, asi como determinar su
mecanismo de desactivacion en las diferentes condiciones de operacion.

Para conocer de forma detallada la sinergia de ambas etapas, es necesario analizar
la actividad por separado de cada una de ellas. Por ello, en el primer Apartado (5.1),
se analiza la actividad de la dolomita para la conversion del bio-oil en condiciones de
SR (con co-alimentacion de agua) a diferente temperatura (400-700 °C) y tiempo
espacial (0.9 y 2.8 Qaolomitah/Gbio-oit), determinando la conversion de oxigenados, los
rendimientos de los productos (gas y liquido) y la composicion detallada tanto de la
corriente gaseosa como de los compuestos oxigenados condensables obtenidos.
También se ha caracterizado la dolomita desactivada después de reaccion por diversas
técnicas.

En el Apartado 5.2 se estudia el proceso en 2 etapas (PSR-SR), con diferentes
condiciones de operacion en la etapa PSR (las mismas que las estudiadas en el
Apartado 5.1) y unas condiciones fijas en la etapa de SR con catalizador de espinela
NiAlO.. Se analiza el impacto de la utilizacion de 2 etapas en los indices de reaccion
(conversion de oxigenados y rendimientos de gases) y en la estabilidad del catalizador
de Ni, en comparacion con el uso de una Unica etapa de reformado (SR).

Dado que tanto el tratamiento térmico (vaporizacion) del del bio-oil como el
pre-reformado con dolomita se llevan a cabo en la Unidad 1 (tubo en U, para
tratamiento térmico en la rama de entrada y pre-reformado en la rama de salida), la
temperatura de dicha Unidad 1 condicionara tanto la actividad catalitca de la dolomita,
como la deposicion de la LP. El intervalo de temperaturas estudiado (entre 400-
700 °C) ha sido seleccionados en base a trabajos previos en los que se estudi el efecto
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de la temperatura sobre los rendimientos de productos (gases, volatiles reformables y
sélido (LP)) obtenidos en la etapa de tratamiento térmico del bio-oil (Gayubo y cols.,
2010; Valle y cols., 2017), El tratamiento térmico por encima de 700 °C incrementa
de manera considerable el rendimiento de producto gaseoso (principalmente, CO y
C0O,), asi como el contenido de compuestos fendlicos en la corriente volatil
alimentada al reactor de reformado (Aramburu 2016; Valle y cols., 2017), mientras
gue por debajo de 400 °C se incrementa notablemente el rendimiento de LP.

5.1. VALORIZACION DE BIO-OIL CON DOLOMITA

El bio-oil estd compuesto por una mezcla compleja de oligdmeros oxigenados y
moléculas con un amplio rango de grupos funcionales (carboxilos, carbonilos,
hidroxilos, aldehidos, etc.) que pueden reaccionar con el catalizador de dolomita via
varias reacciones (decarbonizacion, decarboxilacion, craqueo, reformado,
cetonizacion, condensacion, deshidrociclacién/aromatizacion, polimerizacion, etc.).
La reactividad de estos grupos funcionales puede estar influenciada por otros grupos
cercanos debido a las sinergias de reaccién y dependen, en gran medida, de la
naturaleza de los centros activos del catalizador, asi como de las condiciones de
reaccion.

Se conoce ampliamente la capacidad de la dolomita activada para capturar CO;
por carbonatacion (Z. Cheny cols., 2009; Pimenidou y Dupont, 2015; J. Sun y cols.,
2018):

Ca0 (s) + CO, (g) < CaCOs (s) AHggk =-177 ki mol*! (5.1)

Sin embargo, en este apartado se pretende analizar el comportamiento catalitico de
la dolomita para la conversion de bio-oil. Para ello, se ha estudiado su actividad a
bajas temperaturas (< 500 °C), Apartado 5.1.1, y alta temperatura (> 600 °C), Apartado
5.1.2, en ambos casos con co-alimentacion de agua (condiciones de SR). En este
segundo caso, se ha puesto especial atencion en su actividad para las reacciones de
reformado con vapor, las cuéles se promueven a partir de 600 °C de temperatura como
se ha comprobado en estudios previos (Valle y cols., 2014a; Aramburu y cols., 2014).

La actividad catalitica de la dolomita se ha determinado a partir del anélisis de la
composicion de los productos de reaccion. Para ello, se ha estudiado la evolucion con
el tiempo de los rendimientos de producto gas, liquido y solido, LP (lignina pirolitica).
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Estos se han cuantificado en términos de rendimiento de carbono, es decir, relativo al
carbono en el bio-oil alimentado, acorde a las siguientes ecuaciones:

F
Rgas(%) = m——— 100 (52)
Bio—oil
0 FL1’quid0
RLl’quido(/O) = 100 (5.3)
Bio—oil
oz _ _Lp
Rpp(%) = 100 (5.4)
Bio—oil

donde Fagio-oil, FLiquido Y Faas €S el flujo mésico de carbono (mgc/min) en el bio-oil de
partida, en el producto liquido y gaseoso, respectivamente. El término mgp
corresponde a la velocidad de deposicion de carbono en forma de lignina pirolitica
(mgc/min) asumiendo una deposicion lineal a lo largo de la reaccion.

El rendimiento de carbono en la dolomita, que cuantifica la cantidad de C en el
bio-oil alimentado que ha sido capturado por la dolomita (formando CaCOjs; por
adsorcion de CO; y deposicién de coque), se ha estimado por diferencia considerando
los rendimientos de productos:

Cenla dolomita (%) = 100 - Rgas —Riiquido — Rip (5.5)

Todos estos resultados proporcionan informacién sobre el papel que los centros
activos de la dolomita tienen en su comportamiento catalitico en estas condiciones de
reaccion.

5.1.1. Actividad de la dolomita a baja temperatura (400 y 500 °C)

5.1.1.1. Comportamiento catalitico

La Figura 5.1 muestra la evolucion con el tiempo del rendimiento de C sélido
(lignina pirolitica), liquido (bio-oil valorizado) y gas (Ecs. (5.2) - (5.4)) para
temperatura de reaccion de 400 °C (a) y de 500 °C (b).

Segun estos resultados, los productos mayoritarios a 400 °C (Figura 5.1a) son
liqguido y sdélido y la distribucién de los rendimientos de productos cambia
notablemente elevando la temperatura hasta 500 °C. Se incrementa el rendimiento de
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gas, disminuye ligeramente el rendimiento de liquido, mientras la deposicion de LP
se atenla considerablemente.
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Figura 5.1. Evolucién con el tiempo de los rendimientos de carbono (% C, en masa) en la
dolomita, y en los productos sélido (LP), liquido (bio-oil valorizado) y gaseosos.
Condiciones de reaccion: S/C = 3; 2.8 gdolomitah/Jbio-oit; 400 °C (a) y 500 °C (b).

Las distintas etapas en la evolucion de los rendimientos de carbono (Figura 5.1) se
atribuyen principalmente al grado de carbonatacion de la dolomita. Para ambas
temperaturas, el rendimiento de C en la dolomita es mas alto a tiempo cero, debido a
la mayor actividad de carbonatacion de la dolomita fresca.

Por otro lado, el rendimiento inicial de C en la dolomita es mayor a 500 °C (Figura
5.1b) en comparacion a 400 °C (Figura 5.1a), lo cual se explica por el mayor alcance
de las reacciones de decarboxilacion y cetonizacién a esta temperatura. Por
consiguiente, una mayor cantidad de carbono en la alimentacion se convierte en CO,,
gue posteriormente captura la dolomita. La carbonatacién de la dolomita dura 2.3 h
aproximadamente a 400 °C (Figura 5.1a) y 2.7 h a 500 °C (Figura 5.1b). A 400 °C, la
capacidad de captura de CO- de la dolomita decrece progresivamente, conduciendo a
un mayor rendimiento de C en el producto gaseoso. A 500 °C el rendimiento de
producto gaseoso permanece practicamente constante durante 1.8 h, posteriormente
se produce un brusco incremento indicando la saturacion en la capacidad de captura
de CO; de la dolomita. Después de la completa carbonatacion de la dolomita, los
rendimientos de gas y liquido permanecen préacticamente estables hasta el final de la
reaccion. A ambas temperaturas, el rendimiento de carbono en el producto sélido (LP)
se muestra constante, porque se asume una deposicion lineal a lo largo de cada
reaccion.
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Para explicar de forma adecuada la distribucién de productos (Figura 5.1) y su
composicion (discutida a posteriori), se han tenido en cuenta diferentes reacciones
para la actividad catalitica de la dolomita. Ademas, la hidratacién del CaO conduce a
la formacion de Ca(OH), (Lee y cols., 2019; D. Wang y cols., 2010), que ocurre
durante los experimentos PSR del bio-oil (Ec. (5.6)). Dada su naturaleza exotérmica,
esta reaccion estd mas favorecida a 400 °C que a 500 °C. Se debe destacar que este
hecho se evidencia experimentalmente al observar un incremento repentino de la
temparetura (~ 50 °C) al inicio de la reaccion a 400 °C. La alta basicidad del hidréxido
de calcio (Ca(OH).) tiene un papel importante en la actividad de la dolomita para la
conversion de los oxigenados del bio-oil.

CaO (s) + H,0(g) < Ca(OH), (s) AH%gsk =-106 kJmol*  (5.6)
Ca(OH); + CO, ¢ CaCO3 + Hp0 AH%gk=-71kImol*  (5.7)

Tanto el 6xido de calcio (CaO) como el hidroxido de calcio (Ca(OH),) formado
(que también es activo para la captura de CO; (Ec. (5.7)) se desactivan durante los
experimentos debido a la reaccion de carbonatacién. La relacidn entre las Ecs. (5.1) y
Ec. (5.6) también sugiere que la progresiva carbonatacion del CaO implica la
desaparicién del Ca(OH)..

A causa de la actividad de la dolomita para el reformado con vapor del bio-oil
(Valle y cols., 2014a; Aramburu y cols., 2014), tanto la reaccion de reformado de
oxigenados, Ec. (1.11), como la reaccién water-gas-shift (WGS), Ec. (1.12), deben
tenerse en consideracion, aungque ambas tienen una contribucién moderada en el rango
de temperaturas estudiado (400-500 °C). Considerando la actividad de la dolomita
para las reacciones de craqueo del tar y de los hidrocarburos de cadena larga en los
procesos de gasificacion y pirdlisis de biomasa (Devi y cols., 2005; Di Felice y cols.,
2010; Corella y cols., 2004; Berrueco y cols., 2014; Islam, 2020), se debe tener en
cuenta que las reacciones de craqueo también afectardn a los oxigenados del bio-oil.
Estas reacciones conducen a la formacion de CO, CO,, CH4, H, e hidrocarburos
ligeros. La formacion de CO: en las reacciones de reformado con vapor y craqueo
contribuirian al grado de carbonatacion del CaO y el Ca(OH). (Ec. (5.1) y (5.7),
respectivamente).

Los resultados mostrados anteriormente evidencian que el comportamiento
catalitico de la dolomita activada se ve afectado de manera significativa por la
temperatura de reaccion. El anélisis de la composicion de los productos liquidos y
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gaseosos en continuo proporciona informacidn Util respecto a la influencia que tiene
la desactivacion de la dolomita, por carbonatacion y deposicion de coque, sobre su
comportamiento catalitico y permite determinar las vias de reaccion predominantes.

En la Figura 5.2 se muestra la evolucion con el tiempo de la composicién de gas
producido a 400 °C (a) y a 500 °C (b). Los resultados revelan que la captura efectiva
de CO; dura més de 1.5 h para ambas temperaturas. Al mismo tiempo, tiene lugar un
cambio notable en la composicion del gas después de la saturacién a 500 °C, debido a
un aumento repentino en la concentracion de CO- (Figura 5.1b).
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Figura 5.2. Evolucion con el tiempo de la composicion del producto gaseoso (% en mol).
Condiciones de reaccién: S/C = 3; 2.8 gaolomita/Gpio-oil; 400 °C (a) y 500 °C (b).

Debido a la efectividad de la captura de CO, a 400 °C, el gas producido esta
compuesto al inicio de un 75 % de H; y bajas concentraciones de CO (10 %), CH4
(10 %) e hidrocarburos C»-C4 (5 %). Posteriormente, la concentracion de H; decrece
significativamente durante el periodo de carbonatacion (=~ 1.5 h) y las concentraciones
de CO, CH. e HCs se incrementan hasta el 40 %, 20 % y 10 %, respectivamente. Esta
evolucion de la composicion del gas esta causada por un menor alcance del reformado
de oxigenados y la reaccion WGS (Ecs. (1.11) y (1.12)), las cuales se desactivan
selectivamente promoviendo reacciones de craqueo que llevan a la formacion de CH4
y HCs. En efecto, el significativo contenido de CH. e hidrocarburos C,-Cs es
coherente con la actividad de la dolomita para las reacciones de craqueo observada en
trabajos previos de procesos cataliticos de pirdlisis y eliminacion de tar (Veses y cols.,
2014; Berrueco y cols., 2014; Ly y cols., 2018). La concentracion de CO, se mantiene
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a niveles insignificantes a lo largo del periodo de carbonatacién y, después, se
incrementa hasta la completa saturacion de la dolomita (~ 2.5 h).

Aunque la concentracion inicial de H; en el gas obtenido a 500 °C es méas baja
(55 %), el rendimiento de H, es méas elevado debido a un mayor alcance de las
reacciones de reformado de oxigenados y craqueo a esta temperatura, lo cual conduce
a un rendimiento mas elevado del gas total (Figura 5.1). Durante la primera hora de
reaccion, la concentracion de H, disminuye del 55 % al 40 %, la concentracion de CO
se incrementa del 20 % al 40 % y las concentraciones de CH4 e HCs se mantienen casi
invariables. La concentracion de CO, es despreciable durante 2 h y se vuelve
significativa después de la saturacion de la dolomita por carbonatacion,
incrementandose claramente hasta un valor estable. En consecuencia, la concentracion
de Hy, CO, CH. e HCs en el producto gaseoso disminuye.

Las concentraciones de los compuestos principales y minoritarios en el producto
liquido recolectado a lo lardo de cada experimento se muestran en la Tabla 5.1
(400 °C) y la Tabla 5.2 (500 °C). También se presentan las composiciones del bio-oil
tratado, es decir, el liquido producido en experimentos sin dolomita (tratamiento
térmico) para apreciar el efecto catalitico. Para ambas temperaturas, el tratamiento
térmico del bio-oil produce un bio-oil que tiene como compuestos mayoritarios acido
acético, acetol (1-hidroxi-2-propanona) y levoglucosano. Cabe destacar que el bio-oil
tratado tiene una menor concentracion de fenoles, pero un mayor contenido de acidos
en comparacion al bio-oil de partida.

Los resultados sefialan que los acidos se eliminan completamente y los fenoles son
parcialmente convertidos cuando se utiliza dolomita activada como catalizador de
valorizacién del bio-oil. Otra caracteristica interesante del producto liquido recogido
después de un tiempo corto de reaccion (0.5 h) es su alto contenido en cetonas;
principalmente, acetona (26 % a 400 °C y 37 % a 500 °C), 2-butanona (11-19 %) y
ciclopentanonas (17-30 %). Este resultado sugiere que la dolomita tiene una elevada
actividad para la cetonizacion de los oxigenados del bio-oil, a través de vias de
reaccion similares a las propuestas para una amplia variedad de catalizadores, con el
objetivo de obtener bio-oil por pir6lisis con mayor calidad (Hakim y cols., 2013;
Kastner y cols., 2015; Weber y cols., 2019; Karimi y cols., 2010). También debe
remarcarse la presencia del 7 % de hidrocarburos alifaticos (compuestos de alquenos
lineales Ce-C12 y cicloalquenos Cs) en el producto liquido obtenido a 500 °C.
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Tabla 5.1. Composicién semi-cuantitativa por GC/MS (érea, %) del liquido producido sin
catalizador (tratamiento térmico a 400 °C) y producido a lo largo de la reaccién a

400 °C y 2.8 Yaolomitah/Qpio-oil-

Térmico 0.5h 1lh 2h 3h 4h
Acidos 23.1 - - 0.5 1.3 3.8
Acético 21.1 - - - - -
Cetonas 27.1 81.1 79.5 70.5 57.2 48.1
Lineales 20.4 43.5 40.6 36.9 28.3 22.1
Acetona 2.1 26.2 215 20.0 13.4 10.1
Acetol 15.2 - - - - -
2-Butanona 1.8 10.9 10.0 9.3 6.3 4.2
Ciclicas 6.7 37.5 38.9 33.6 28.8 26.0
Anillo C5 5.7 30.4 30.4 27.5 21.3 20.1
Esteres 4.7 - 0.1 0.2 0.1 0.6
Furanos/Furanonas| 3.8 - 0.7 4.3 2.1 2.3
Alcoholes 4.9 7.1 8.7 10.8 11.8 5.7
Aldehidos 9.8 6.1 6.2 6.2 4.7 5.1
Acetaldehido 0.8 2.9 2.9 3.0 2.2 2.4
Furaldehidos 52 - - 0.6 0.9 0.8
Eteres - 0.8 1.1 0.6 0.5 1.3
Sacaridos 13.6 - - - - -
Levoglucosano 111 - - - - -
Fenoles 12.9 4.9 3.6 51 19.8 29.2
Alquil-fenols 0.9 4.9 3.4 4.4 12.0 14.3
Guayacoles 6.4 - - 0.3 4.6 12.2
Catecoles 3.7 - 0.2 0.4 2.0 1.5
Siringoles 0.2 - - - - -
Naftoles - - - - 1.2 1.1
Otros 1.7 - - - - 0.1
Hidrocarburos - - - 1.9 2.6 3.9
Alifaticos Cs-C12 - - - 1.9 2.6 3.2
Aromaticos - - - - - 0.7
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Tabla 5.2. Composicion semi-cuantitativa del GC-MS (area, %) del liquido producido sin
catalizador (tratamiento térmico a 500 °C), bio-oil tratado, y producido a lo largo
de la reaccién a 500 °C y 2.8 gdolomitah/Qbio-oil-

Térmico 05h 1h 2h 3h 4h

Acidos 28.3 - 0.4 0.8 4.7 5.5
Acético 22.5 - - - - -
Cetonas 28.1 83.5 64.0 64.7 47.4 43.9
Lineales 20.6 63.0 47.0 45.4 31.5 30.3
Acetona 2.2 37.1 25.9 27.0 15.0 134
Acetol 154 - - - - -
2-Butanona 1.6 18.6 13.4 10.8 7.4 7.6
Ciclicas 7.5 20.5 17.0 19.3 15.9 135
Anillo C5 7.5 17.4 14.9 18.2 155 13.2
Esteres 35 - - 0.6 0.3 0.4
Furanos/Furanonas| 3.4 - 0.1 0.2 1.4 15
Alcoholes 3.1 1.1 0.9 15 0.9 0.8
Aldehidos 10.5 0.8 2.5 5.7 6.4 6.6
Acetaldehido 1.4 - 1.5 4.1 3.2 3.0
Furaldehidos 4.3 0.3 - 0.7 0.9 2.1
Eteres - - 1.2 0.6 2.0 2.4
Sacaridos 10.0 - - - 1.0 1.0
Levoglucosano 8.1 - - - - -
Fenoles 13.2 7.3 24.5 214 32.5 35.1
Alquil-phenols 13 7.3 234 14.9 16.9 171
Guayacoles 3.4 - - 3.7 2.7 3.6
Catecoles 7.5 - 0.1 1.9 10.5 12.1
Siringoles - - - - - -
Naftoles - - 1.0 0.9 2.0 2.1
Otros 1.0 - - - 0.4 0.2
Hidrocarburos - 7.3 6.4 4.4 3.3 3.0
Alifaticos Cs-Ci - 7.3 5.8 4.3 3.3 3.0
Aromaticos - - 0.6 0.2 - -
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En la Figura 5.3 se presenta la evolucion con el tiempo de los rendimientos de
acetona y 2-butanona producidos a partir del bio-oil durante las reacciones a 400 y
500 °C. Estos rendimientos se han calculado a partir del flujo masico de carbono de
cada cetona (mgc/min, cuantificado por andlisis on-line en el microGC) vy el flujo
maésico de carbono en el bio-oil alimentado (Fgio-oil). A 400 °C, el rendimiento inicial
de acetona (5 %) es mas del doble que el de 2-butanona (~ 2 %), y ambos rendimientos
disminuyen progresivamente con el tiempo de reaccion. A 500 °C, los rendimientos
iniciales de ambas cetonas (=~ 6 % acetona y ~ 4 % 2-butanona) son mas elevadas que
a 400 °C, permaneciendo el rendimiento de acetona en valores superiores al 4 %
durante las 4 h de reaccion.
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Figura 5.3. Evolucién con el tiempo del rendimiento de acetona y 2-butanona producido a

partir del bio-oil a lo largo de 4 h de reaccion con tiempo espacial
2.8 gdommmh/gbio.on a 400 y 500 °C.

Ademas, los fenoles oxigenados (es decir, guayacoles, catecoles y fenoles pesados
polisubstituidos) se eliminan por completo del bio-oil, de modo que solamente se ha
detectado fenol y alquil-fenoles en el flujo del producto liquido obtenido a lo largo de
0.5 h de reaccidn. Diversos articulos han observado la actividad del CaO para el
craqueo de los radicales del anillo aromatico durante la pir6lisis catalitica de biomasa
a 450-600 °C (Veses y cols., 2014; Q. Lu y cols., 2010; Lin y cols., 2010). La
disminucién de la concentracién de acidos es un factor clave para mejorar la
estabilidad del bio-oil y reducir su corrosividad. También es deseable disminuir la
presencia de fenoles de alto peso molecular, dada su tendencia a polimerizar y
desactivar el catalizador en el proceso de conversion del bio-oil en hidrocarburos
(Gayubo vy cols., 2005; Valle y cols., 2012) y del reformado con vapor del bio-oil,
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como se ha observado en el Capitulo 4 y en anteriores trabajos (Ochoa y cols., 2017a).
Asimismo, la conversion de los guayacoles (por ejemplo, 2-metoxifenol) y otros
fenoles oxigenados (4-hidroxi-3-metoxi-benzaldehido) en alquil-fenoles contribuye a
disminuir el contenido de oxigeno total en el bio-oil.

Los resultados de la Tabla 5.1 y la Tabla 5.2 muestran un incremento del contenido
de acidos y fenoles con el tiempo de reaccidn, especialmente después de la saturacion
de la dolomita al carbonatarse el CaO y Ca(OH), por completo en CaCOs, asi como
una disminucién de la concentracién de cetonas. Aunque los alquil-fenoles
permanencen como compuestos mayoritarios, el contenido de guayacoles y catacoles
se vuelve significativo al cabo de 4 h de reaccidn. Este resultado es coherente con las
observaciones previas sobre la actividad de la dolomita (Valle y cols., 2014a) y
confirma que la via de desmetilacion/deshidratacion se intensifica al desactivarse la
dolomita. Esto también puede contribuir a la elevada concentracion de CH,4 observada
en el producto gaseoso (Figura 5.2).

La composicion del bio-oil valorizado (con alta concentracion de cetonas, baja
cantidad de &cidos y fenoles pesados, y libre de levoglucosano) lo convierte en una
alimentacion interesante para la obtencién de combustibles y productos quimicos. Los
procesos de valorizacion de este bio-oil valorizado incluye el reformado con vapor
para la obtencién de H, (Remiro y cols., 2013a; Valle y cols., 2018a) y la
hidrogenacidn-craqueo en dos etapas para la produccién de hidrocarburos aromaticos
(S. Zhang y cols., 2017a; Cai y cols., 2016; 2017).

Los resultados mencionados previamente revelan que la valorizacion del bio-oil
con dolomita activada tiene lugar a través de diferentes vias de reaccion, debido a los
diferentes roles en la catélisis de los éxidos basicos CaO, MgO y Ca(OH); y la acidez
del CaCOs resultante de la carbonatacion. Las vias de reaccién predominantes bajo
las condiciones de operacion utilizadas (baja temperatura < 500 °C y alto contenido
de agua) se discuten a continuacion.

5.1.1.2. Rutas de reaccion

La ausencia de &cido acético, asi como la alta concentracion de acetona en el
bio-oil valorizado producido durante 0.5 h (Tabla 5.1 y Tabla 5.2) muestran
claramente la actividad de la dolomita para la cetonizacion del &cido acético. De
manera similar, pueden ocurrir las reacciones de cetonizacion involucrando a otros
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acidos carboxilicos Ilevando a la formacion de cetonas lineales. Esta sdlidamente
establecido en la Literatura que los acidos se pueden convertir a través de tres vias de
reaccién: neutralizacion, craqueo térmico y craqueo catalitico. Como se ha citado
previamente, los acidos pueden reaccionar con el CaO por neutralizacion para formar
carboxilato de calcio y agua, Ec. (5.8) (D. Wang y cols., 2010; Zheng y cols., 2019).
El carboxilato de calcio se descompondria en cetonas y CaCOs; en un rango de
temperaturas de 400-500 °C, Ec. (5.9) (Yiy cols., 2019; H. Lu y cols., 2008; Yang y
cols., 2008):

2R - COOH + Ca0 — (RC00),Ca + H,0 (5.8)
(RC00),Ca — CaCO; + R- COR (5.9)

La Figura 5.4 muestra un esquema que recoge la cetonizacion y otras vias de
reaccién involucradas en la conversion del bio-oil con la dolomita activada bajo las
condiciones de operacion utilizadas (alto contenido de agua y temperaturas < 500 °C).
El acido acético formado por degradacion del levoglucosano (X. Hu y cols., 2012)
entra en la via de cetonizacion descrita previamente (Kastner y cols., 2015). Segln
S. Zhang y cols. (2017b) la formacién de &cido acético desde levoglucosano puede
estar promovido por las impurezas de Fe contenidas en la dolomita. Estos autores
indican que la presencia de Fe** mejora la produccion de acido acético durante la
despolimerizacion de los polisacaridos derivados de la degradacion de hemicelulosa.

La acetona y la 2-butanona, ademas de provenir del &cido carboxilico, también
podrian producirse del acetol (1-hidroxi-2-propanona) a través de compuestos
intermedios, como el propio &cido acético (por cetonizacién), y el propanal (por
carbonilacion, hidrogenacién y deshidratacion) (Hakimy cols., 2013; Kastner y cols.,
2015). Aparentemente, estas son las reacciones predominantes promovidas por la
dolomita activada, que conducen a la formaciéon de acetona y 2-butanona (las
principales cetonas lineales detectadas en el bio-oil valorizado). Ademas, la
selectividad de las cetonas lineales se incrementa al aumentar la temperatura de 400 °C
a 500 °C.
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Figura 5.4. Vias de reaccion propuestas para la conversién de los compuestos mayoritarios
del bio-oil sobre dolomita activada en condiciones de alto contenido de agua
(S/C = 3) y baja temperatura (< 500 °C).

El alto contenido de ciclopentanona y ciclopentanonas alquil-substituidas en el
bio-oil valorizado producido durante 0.5 h (cetonas de anillo Cs, Tabla 5.1 y Tabla
5.2) es un resultado destacado, por el interés de estos productos como materia prima
en las industrias de medicamentos, pesticidas y fragancias. La significativa formacion
de cetonas ciclicas puede explicarse por la transformacion de sacaridos
(principalmente levoglucosano) a través de reacciones de reordenamiento de
compuestos tipo furfurilico (por ejemplo, furfural) (M. Zhou y cols., 2017), Figura
5.4. Se debe destacar que estas reacciones se promueven por la elevada concentracion
de agua en el medio de reaccién (Kastner y cols., 2015; Kéldstrom y cols., 2010;
Hronec y cols., 2012) y por el H, procedente de la actividad de la dolomita para las
reacciones de reformado con vapor y WGS (Ecs. (1.11) y (1.12)). Otra posible via
para la formacién de ciclopentanona podria ser la ciclocetonizacion del &cido adipico
resultante de la reduccion catalitica del levoglucosano y otros sacéridos (Isikgor y
Becer, 2015; Wilson y cols., 2012). Se debe sefialar que esta reaccion se promueve
por la presencia de Ca(OH).. Renz y Corma (2004) muestran una elevada actividad
del Ca(OH): en la cetonizacidon del &cido adipico realizando un método de destilacion
seca a 350 °C. La formacidn del acetaldehido (no detectado en el bio-oil de partida)
sugiere que la dolomita también es activa para la hidrogenacion del &cido acético a
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acetaldehido. Esta reaccion también se le puede atribuir a la actividad catalitica de las
impurezas de Fe en una atmosfera rica en hidrégeno (Rachmady y Vannice, 2002).

El decreciente contenido de cetonas con el tiempo en paralelo al incremento del
contenido de &cidos sugiere la desactivacion de la dolomita, causada por la
carbonatacién de ambos compuestos, CaO y Ca(OH)2, y la deposicion de coque. En
efecto, el brusco incremento del contenido de fenoles en el producto liquido obtenido
al cabo de ~ 4 h de reaccién a 400 °C (Tabla 5.1) y después de ~ 2 h a 500 °C (Tabla
5.2) puede estar directamente relacionado con la saturacién de la dolomita (Figura 5.1
y Figura 5.2). Este resultado implica que los 6xidos basicos, CaO y Ca(OH),, son los
principales centros activos responsables de las reacciones de cetonizacion, mientras
gue el CaCO; parece estar casi inactivo. Cuando las reacciones de cetonizacion se
desactivan, las reacciones que conducen a la formacion de fenoles (principalmente
alquil-fenoles y catecoles) se vuelven relevantes. Estas reacciones, las cuales se
activan aparentemente por el CaCOs y el MgO contenidos en la dolomita, parecen
acentuarse por el incremento de la temperatura.

Los resultados de este apartado son consistentes con los obtenidos en estudios
previos sobre la pirdlisis catalitica in situ de biomasa lignocelulésica con dolomita
calcinada (Ly y cols., 2018; Charusiri y Vitidsant, 2017), asi como sobre valorizacion
catalitica de los vapores de pir6lisis de biomasa con catalizadores basados en CaO y
MgO usando un sistema analitico de pirdlisis-cromatografia de gases/espectrometria
de masas (Py-GC/MS) (Q. Lu y cols., 2010; X. Zhang y cols., 2014; L. Sun y cols.,
2016). Ly y cols. (2018) exponen que la dolomita cambia la composicion del bio-oil
obtenido por pirdlisis de la biomasa procedente del arbol de talipan a 450 °C,
reduciendo de manera significativa el contenido de levoglucosano y promoviendo la
formacion de cetonas (principalmente ciclopentanonas) y compuestos fenolicos. La
reduccion del levoglucosano se atribuye a las reacciones de descomposicion de anillos
promovidas por el calcio y el magnesio contenidos en la dolomita. Q. Luy cols. (2010)
comparan el comportamiento catalitico del CaO, MgO y Fe,Os y concluyen que el
CaO disminuye el contenido de leveglucosano y elimina por completo los &cidos,
mientras promueve en gran medida la formacion de cetonas lineales y
ciclopentanonas. Por el contrario, el MgO y el Fe,Os dan lugar a una mayor formacion
de fenoles y compuestos aromaticos, pero no son capaces de reducir los acidos.

Se debe destacar que la cetonizacion del bio-oil real apenas se ha estudiado en la
Literatura. Hakin y cols. (2013) mejoran un bio-oil simulado consistente en &cido
acético, acetol y furfural en un reactor de flujo continuo utilizando CeZrOx como
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catalizador. Aunque el contenido de acido acético se reduce de forma significativa,
han encontrado que la presencia de furfural disminuye la actividad de cetonizacion.
Mansur y cols. (2013) han realizado un estudio mas realista para mejorar la fraccion
soluble en agua de un bio-oil (obtenido por pirdlisis lenta de astillas de madera de
cedro) con zirconia-soportada en Oxidos de hierro (ZrO;-FeOx) a 350-450 °C.
Observan que la hidroxiacetona y los acidos carboxilicos (acidos acético y
propandico) se convierten en cetonas (acetona y 2-butanona), de manera similar a los
resultados presentados en este trabajo. Mas recientemente, Kastner y sus
colaboradores (Kastner y cols., 2015; Weber y cols., 2019) han utilizado un reactor
de lecho continuo para mejorar un bio-oil extraido con agua sobre catalizadores de
Oxido de hierro derivados del lodo rojo. Estos autores también comentan que el acetol
y los cidos carboxilicos se convierten principalmente en acetona y 2-butanona, y que
el mayor rendimiento se produce a temperaturas relativamente bajas (350-500 °C).

5.1.2. Actividad de la dolomita a alta tempertura (700 °C)

5.1.2.1. Comportamiento catalitico

En este apartado se estudia el comportamiento catalitico de la dolomita en
condiciones de alto contenido de agua y alta temperatura de reaccién con dos valores
de tiempo espacial de dolomita (2.8 y 1.4 Qaolomita N/Qpic-oit). ElI comportamiento
catalitico de la dolomita varia notablemente en funcion de la temperatura de trabajo.
A partir de 600 °C se promueven las reacciones de reformado con vapor (Valle y cols.,
2014a; Aramburu y cols., 2014), por lo que los resultados obtenidos difieren
sensiblemente de los mostrados en el apartado anterior.

En primer lugar, se muestran la evolucién con el tiempo de la distribucion general
de los productos de reaccion gaseosos, liquidos y sélido, asi como el rendimiento de
C retenido en la dolomita. Después, se presenta y se discute la composicion detallada
del producto gaseoso y liquido obtenido a lo largo de cada reaccion. Estos resultados
aportan informacion util sobre el papel que los centros activos de la dolomita tienen
sobre el comportamiento catalitico en estas condiciones de operacion.

La Figura 5.5 muestra la evolucion con el tiempo del rendimiento de C en el gas,
liquido, sélido (lignina pirolitica) y en la dolomita para dos valores de tiempo espacial
de dolomita, 1.4 (a) y 2.8 (b) gdolomitah/Qpic-oit, cUantificados por las Ecs. (5.2) - (5.5).
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Figura5.5. Evolucion con el tiempo de los rendimientos de carbono (C %, en masa) capturado
en la dolomita y en los productos de reaccion (gaseoso, liquido y lignina
pirolitica). Condiciones de reaccién: 700 °C, S/C = 3, 1.4 Jdolomitah/Ubic-oil (3) Y
2.8 gdotomita/Gpio-oil (D).

Segun la Figura 5.5a, la valorizacion catalitica del bio-oil con dolomita activada
produce principalmente un producto gaseoso. El rendimiento de gas inicial (a tiempo
cero) es 37 %, el cual se incrementa ligeramente hasta el 38 % durante la primera hora
de reaccidn. El rendimiento liquido permanece en valores alrededor del 11 % durante
este tiempo. Se debe destacar que el rendimiento de C en la dolomita muestra los
valores mas altos a tiempo cero (= 39 %) y disminuye levemente durante la primera
hora de reaccion, pese a que la capacidad de captura de CO, del CaO persiste alrededor
de 1 h (como corroboran los resultados mas adelante). Esto sugiere que las reacciones
involucradas en la formacion de CO, (reaccion de reformado y WGS, asi como la
reaccién de decarboxilacion de los oxigenados) se vuelven menos significativas
durante este periodo, lo cual evidencia una leve desactivacion de la dolomita
calcinada.

Se distinguen claramente tres etapas diferentes en la evolucion de los rendimientos
del gas y el C en la dolomita, que se atribuyen principalmente a la extension de la
reaccion de carbonatacion (Ec. (5.1)). El abrupto aumento en el rendimiento de gas
sefiala que la dolomita se ha carbonatado completamente (es decir, ha perdido su
capacidad de captura de CO,). Después, el rendimiento de gas disminuye ligeramente
(desde el 75 % al 70 %), mientras que el rendimiento de liquido aumenta levemente
desde el 11 % hasta el 16 %, lo cual evidencia también una ligera desactivacion de la
dolomita. Esta desactivacion lenta observada antes y después de la carbonatacion
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completa puede atribuirse a la deposicién de coque, como se muestra a posteriori
(Apartado 5.1.3, Tabla 5.7 y Tabla 5.8).

El rendimiento de C en forma de lignina pirolitica se mantiene constante a lo largo
de toda la reaccion (= 14 % del C alimentado en el bio-oil), dado que se asume una
deposicion lineal. Debido a la composicion y el alto poder calorifico de este material
s6lido, como se cita en otros trabajos (Ochoa y cols., 2014), se han propuesto en la
Literatura posibles aplicaciones potenciales; por ejemplo, generacion de calor y
energia, produccién de carbones activos, produccién de metanol via gasificacion.

La distribucién global de los rendimientos de productos, que no se ven afectados
significativamente por la cantidad de dolomita utilizada, como muestra la Figura 5.5b,
sugieren que los cambios en la composicion y las propiedades de la dolomita
(principalmente por carbonatacién y en menor medida por deposicién de coque)
afectan de manera significativa su comportamiento catalitico.

El sistema de reaccion en continuo utilizado en este trabajo, permite analizar la
evolucién con el tiempo de la composicion de la corriente de productos gaseosos y
liquidos, que proporciona informacion Gtil para determinar cuales son las vias de
reaccién predominantes.

La Figura 5.6 muestra la evolucion con el tiempo de la composicion de la corriente
de productos gaseosos, donde el resultado mas destacado es la ausencia de CO;
durante el periodo efectivo de captura (= 1 h). Por consiguiente, el producto gaseoso
estd compuesto por una elevada concentracion de H; (oscilando desde el 77 % hasta
el 66 %) junto con cantidades bajas de CH4 (= 10 %) e hidrocarburos C»-C4 (= 5 %).
La concentracién de CO se incrementa ligeramente desde el 12 % hasta el 20 %.
Tampoco se observan diferencias notables en la evolucién con el tiempo de la
composicion del gas para un valor de tiempo espacial mayor de dolomita (Figura
5.6b).

Estos resultados evidencian una actividad de la dolomita significativa para las
reacciones de reformado con vapor y WGS, reforzadas por el alto contenido de agua
en el medio de reaccion y por la captura de CO; (Ec. (5.1)). La tendencia decreciente
de H y creciente de CO con el tiempo durante la captura efectiva de CO- revela que
la desactivacion de la dolomita por deposicion de coque afecta a la reaccion de WGS.
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Figura 5.6. Evolucion con el tiempo de la composicidn del producto gaseoso (% en mol).
Condiciones de reaccion: 700 °C, S/C = 3, 1.4 Jgolomitah/Obio-oil (a) Y
2.8 dotomitah/Ypvio-oil (D).

Cabe destacar la mayor cantidad producida de CH. e hidrocarburos C»-Cs en
comparacion con otros trabajos de reformado con vapor de bio-oil sobre catalizadores
tipicos de reformado (Valle y cols., 2018a; Bimbela y cols., 2017). Este resultado,
coherente con estudios previos de diversas publicaciones (Veses y cols., 2014; Ly y
cols., 2018; Berrueco y cols., 2014), se explica por la actividad de la dolomita para el
craqueo de tars e hidrocarburos de cadena larga en los procesos de pirdlisis y
gasificacion de la biomasa (Di Felice y cols., 2010; Berrueco y cols., 2014; Devi y
cols., 2005; Corella y cols., 2004). Por lo tanto, las reacciones de cragqueo de los
oxigenados del bio-oil pueden contribuir también a la formacién de CO, CO,, CHy,
H> e hidrocarburos ligeros a 700 °C.

El cambio brusco en la composicién del gas alrededor de 1 h sefiala la saturacion
de la dolomita, es decir, la completa carbonatacion del CaO en CaCOs. Por
consiguiente, la concentracion de CO, se incrementa rapidamente hasta el 25 % para
ambos valores de tiempo espacial, lo cual explica el brusco incremento observado en
el rendimiento de gas, Figura 5.5.

Los resultados mostrados respecto al rendimiento y la composicion de los
productos gaseosos, evidencian que el reformado con vapor de los oxigenados de
bio-oil son reacciones predominantes y también sugieren que la actividad de la
dolomita promueve otro tipo de reacciones. La composicion de los liquidos
recolectados puede dar informacion sobre estas reacciones.
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La Tabla 5.3 y Tabla 5.4 muestran la distribucidn de los compuestos primarios y
las trazas en el liquido recogido en cada experimento para diferentes tiempos de
reaccion (0.5, 1, 2, 3y 4 h) y dos valores de tiempo espacial de dolomita, 1.4 y
2.8 Qdotomitah/Qpio-oil, respectivamente. También se muestra la composicion del bio-oil
después del tratamiento térmico a 700 °C, para diferenciar claramente el efecto
catalitico de la dolomita.

Los resultados muestran que el liquido obtenido después del tratamiento térmico
del bio-oil (pre-calentado a 700 °C) est4 compuesto principalmente de alquil-fenoles
(31.6 %), acido acético (25 %), acetona (11.5 %), acetaldehido (8.5 %) y cantidades
bajas de catecoles (5 %) y aromaticos (1.5 %). Cabe destacar que los sacaridos (con
levoglucosano como compuesto mayoritario) se eliminan por completo después de
pre-calentar el bio-oil a 700 °C debido a su descomposicion térmica.

Una caracteristica interesante del liquido recogido a 0.5 h para ambos valores de
tiempo espacial de dolomita es el alto contenido de alquil-fenoles (65.8 % para
1.4 guolomitaN/Qpio-oit Y 78.7 % para 2.8 Jaolomitah/nio-oit, CON UN contenido en fenol > 90 %
en ambos casos). Este resultado sugiere que durante el periodo de captura efectiva de
CO,, es decir, cuando la dolomita estd compuesta principalmente de CaO y MgO,
ocurren también reacciones que conducen a la formacién de fenol y alquil-fenoles,
promovidas ademas por el incremento de tiempo espacial de la dolomita. El alto
contenido en alquil-fenoles es una caracteristica atractiva del liquido, porque son
productos quimicos valiosos y Utiles que se pueden utilizar para la produccién de
adhesivos, tintes, aditivos alimenticios y otros productos farmacéuticos (Cheng y
cols., 2012). Ademas, dado que el contenido de oxigeno en los guayacoles (por
ejemplo, 2-metoxifenol) y otros fenoles (como 4-hidroxi-3-metoxi-benzaldehido,
vanilina, etc.) es mayor que el de los alquil-fenoles, este resultado es también
beneficioso para disminuir el contenido de oxigeno del bio-oil.

Se debe destacar que a pesar de que los catecoles (por ejemplo, 1, 2- benecenodiol)
son compuestos estables que no se descomponen térmicamente a 700 °C y no se
forman a partir de otros fenoles pesados, son transformados por la dolomita (Tabla
5.3y Tabla 5.4).
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Tabla 5.3. Composicién semi-cuantitativa del GC-MS (area, %) del liquido recolectado
después del tratamiento térmico a 700 °C (sin catalizador) y el liquido obtenido
durante la reaccién a 700 °C y 1.4 gdolomitah/Qbio-oil-

Térmico 0.5h 2h 3h 4h

Acidos 30.0 - 0.9 3.2 1.7
Acético 25.0 - 0.9 2.4 0.4
Cetonas 16.7 28.1 22.3 2.9 2.7
Lineales 125 27.2 185 0.2 1.1
Acetona 11.5 22.6 15.2 0.2 0.6
Acetol 0.9 - - - -
Ciclicas 4.2 0.9 3.8 2.7 1.6
Esteres 2.1 - - 0.3 0.1
Furanos/Furanonas 2.0 15 3.9 5.8 6.7
Benzofuranos 0.9 15 2.0 5.2 5.8
Alcoholes 18 - 0.6 0.4 -
Aldehidos 8.9 3.7 1.9 6.5 2.4
Acetaldehido 8.5 3.7 1.0 2.9 -
Eteres - - - - -
Sacéridos - - - - -
Levoglucosano - - - - -
Fenoles 36.9 65.8 61.3 40.1 37.2
Alquil-phenols 31.6 65.8 57.4 33.5 29.5
Guayacoles 0.3 - - - -
Catecoles 5.0 - 3.8 1.3 0.1
Siringoles - - - - -
Naftoles - - - 5.4 7.6
Otros - - - - -
Hidrocarburos 15 1.0 9.1 40.7 49.2
Aromaticos 15 1.0 9.1 40.7 46.0
BTEX 1.0 0.9 0.5 3.8 4.4
Alquil-bencenos - - 8.3 5.7 7.3
Naftaleno 0.5 0.1 0.3 7.4 7.6
Alquil-naftalenos - - - 7.8 10.2
PAHSs - - - 16.0 16.5
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Tabla 5.4. Composicién semi-cuantitativa del GC-MS (area, %) del liquido recolectado
después del tratamiento térmico a 700 °C (sin catalizador) y el liquido obtenido a
lo largo de la reaccién a 700 °C y 2.8 gdolomitah/Qbio-oil-

Térmico 0.5h 1lh 2h 3h 4h
Acidos 30.0 - - - 0.4 0.5
Acético 25.0 - - - - -
Cetonas 16.7 14.1 10.9 24 2.7 2.2
Lineales 125 141 10.9 1.8 1.7 13
Acetona 115 14.1 9.5 1.2 1.1 0.9
Acetol 0.9 - - - - -
Ciclicas 4.2 - - 0.6 1.0 0.9
Esteres 2.1 - - 1.6 1.7 1.3
Furanos/Furanonas 2.0 0.4 0.2 3.0 4.1 5.3
Benzofuranos 0.9 0.4 0.2 2.5 3.3 3.8
Alcoholes 1.8 - - - - -
Aldehidos 8.9 - - 2.0 1.8 1.3
Acetaldehido 8.5 - - 0.2 - -
Eteres - - - 1.6 1.7 1.6
Sacéaridos - - - - - -
Levoglucosano - - - - - -
Fenoles 36.9 78.7 82.6 22.6 24.0 26.4
Alquil-phenols 31.6 78.7 82.6 18.3 19.1 20.3
Guayacoles 0.3 - - - - -
Catecoles 5.0 - - - - -
Siringoles - - - - - -
Naftoles - - - 4.3 4.9 6.1
Otros - - - - - -
Hidrocarburos 15 6.8 6.2 68.3 65.3 62.7
Aromaticos 1.5 6.8 6.2 68.3 65.3 62.7
BTEX 1.0 1.0 0.7 4.3 4.0 54
Alquil-bencenos - 0.9 0.8 17.2 16.0 13.9
Naftaleno 0.5 2.4 2.3 13.6 135 12.9
Alquil-naftalenos - 14 1.2 121 11.3 105
PAHSs - 1.0 1.2 21.1 20.5 20.0
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Curiosamente, la composicion del liquido cambia significativamente entre 0.5 hy
2 h para ambos valores de tiempo espacial de dolomita. Después de la saturacién de
la dolomita por carbonatacion del CaO, la formacién de hidrocarburos aromaticos se
promueve con el consumo de los alquil-fenoles. Por consiguiente, los compuestos
alquil-fenolicos disminuyen rapidamente mientras que los aromaticos se convierte en
compuestos mayoritarios en el producto liquido. La composicion de estos aromaticos
se ha especificado también en las Tablas 5.3 y 5.4, en las que el término BTEX se
refiere a los aromaticos ligeros (benceno + tolueno + etilbenceno + xileno).

Estos resultados corroboran claramente que los 6xidos basicos (CaO y MgO) vy el
CaCOs3 (con propiedades acidas) tienen un papel diferente en el comportamiento
catalitico de la dolomita. Asimismo, las impurezas de Fe contenidas en la dolomita
pueden contribuir también a su actividad catalitica bajo condiciones altamente
reductoras como 700 °C y una atmosfera rica en hidrgeno.

5.1.2.2. Actividad para la reaccién de reformado

En este apartado, se discute en las siguientes lineas el comportamiento de dolomita
para el reformado con vapor de los oxigenados del bio-oil, que se promueve en
condiciones de alto contenido de agua y alta temperatura de reaccion (> 600 °C) (Valle
y cols., 2014a; Aramburu y cols., 2014). Ademas, la conocida capacidad de la
dolomita calcinada para la captura de CO; por carbonatacion se espera que mejore la
reaccion WGS. Solamente el CaO ha sido considerado para la reaccion de
carbonatacién en la dolomita, Ec. (5.1), porque el MgO no contribuye a la captura de
CO,, como se corrobora por la ausencia de MgCOs en la muestras de dolomita
desactivada (Aparatado 5.1.3).

La actividad de la dolomita para las reacciones de reformado con vapor y WGS se
ha evaluado por el anélisis de la evolucion con el tiempo de los rendimientos de H, y
CO. Concretamente, se han representado los valores correspondientes a los tiempos
de reaccion de 0.5, 1, 2 y 4 h para ambos valores de tiempo espacial en la Figura 5.7.
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Figura 5.7. Evolucion con el tiempo de los rendimientos de H; (a) y de CO (b). Condiciones
de reaccion: 700 °C, S/C = 3; 1.4 gdolomitah/Qbic-oit Y 2.8 Jdotomita/Qpio-oil-

Los resultados revelan que, durante la captura efectiva de CO,, es decir, entre 0.5 h
y 1 h, el incremento del tiempo espacial produce un aumento en el rendimiento de H-
(desde el 36 % al 38 %, Figura 5.7a) y una formacion de CO menor (desde el 16 % al
10 %, Figura 5.7b). Estos resultados sugieren que ambas reacciones, reformado con
vapor y WGS, mejoran.

La Figura 5.7a muestra la disminucion del rendimiento de H» con el tiempo,
especialmente después de 1 h de reaccion, al saturarse la dolomita (CaO
completamente carbonatado CaCOs). Este efecto es mas notable al utilizar una mayor
cantidad de dolomita (2.8 gdolomitah/Qpio-oit). EStOs resultados insintan que otro tipo de
reacciones que involucran el consumo de H; se promueven cuando la dolomita pierde
su capacidad para capturar CO,. Se debe remarcar que las reacciones de reformado
con vapor pueden actuar como fuente interna de H, para estas reacciones de
hidrogenacion.

Ademas, la tendencia creciente de CO durante la captura efectiva de CO, (en el
rango 0.5-1 h) evidencia la desactivacion de la dolomita para la reaccion de WGS,
siendo este efecto mas rapido para valores de tiempo espacial mas elevados (Figura
5.7). Este hecho sugiere que a pesar de que las reacciones de reformado con vapor son
las vias de reaccién predominantes bajo estas condiciones, se promueven otras
reacciones cuando la dolomita se desactiva. Este tipo de reacciones se discute con
detalle posteriormente.

Los resultados obtenidos en esta Tesis son consistentes con los publicados por Wu
y cols. (2008b), utilizando dolomita calcinada como catalizador para reformar un
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bio-oil de pirolisis compuesto de 46 % de fenoles (siendo el 33 % catecoles). Estos
autores obtienen un rendimiento de H, del 28 % a 750 °C, S/C = 16 y velocidad
espacial horaria en peso (WsHSV) de 1.5 h, que aumenta hasta el 32 % con la
disminucion del WgHSV hasta 0.5 h.

Se debe destacar que a pesar de que la actividad de la dolomita para reformar es
mas baja que otros catalizadores tipicos de reformado con vapor (Valle y cols., 2018a3;
2018b; Adeniyi y cols., 2019; D. Li y cols., 2016; Dou y cols., 2019), el atractivo de
este material natural radica en su bajo coste y su capacidad de captura de CO,. Por lo
gue permite obtener un producto gaseoso libre de CO, con una alta concentracion de
H, durante un cierto tiempo de reaccion.

Entonces, la dolomita es un catalizador apropiado para la produccién de gas de
sintesis desde el bio-oil, siempre que el proceso se lleva a cabo en condiciones de
operacion apropiadas con las estrategias que permitan mantener la capacidad de
captura de CO; de la dolomita (por ejemplo, sistemas de reaccién con recirculacion
de catalizador). En consecuencia, para un tiempo espacial de 1.4 gdolomitah/Obio-oil Y
tiempo de residencia por debajo de 1 h, todo el CO, formado en las reacciones puede
ser retenido en la dolomita, de modo que el 52 % del bio-oil alimentado se convertiria
en un gas de sintesis rico en H, (por encima del 65 % en volumen de Hy).

5.1.2.3. Actividad para la desoxigenacién del bio-oil

El contenido fendlico en el bio-oil completo consiste en su mayoria en fenoles
oxigenados (guayacoles, catecoles y moléculas mas grandes), mientras solo el 2.8 %
corresponde a fenoles y alquil-fenoles (Tabla 3.7). Curiosamente, se observa una
notable formacion de fenol y alquil-fenol al utilizar la dolomita calcinada como
catalizador, especialmente durante la captura efectiva de CO; (cuando la dolomita se
compone de CaO/CaCOs; y MgO). Ademés, a medida que la dolomita calcinada se
satura por la carbonatacion de CaO, las reacciones que conducen a la formacion de
hidrocarburos aroméaticos se promueven en gran medida a costa de la formacién de
alquil-fenoles. Estos resultados coinciden con estudios previos, que presentan la
actividad del CaO para el craqueo de los radicales de los anillos aromaticos durante
la pirdlisis catalitica de la biomasa en un rango 450-600 °C (Veses y cols., 2014; Q.
Luy cols., 2010; Lin y cols., 2010).
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Segun la Literatura, existen dos vias de reaccion principales para la
descomposicién del guayacol:

i) desmetilacién (DME) para formar catecol
ii) desmetoxilacion (DMO) para formal fenol

Dependiendo de las propiedades del catalizador y las condiciones de operacion, el
catecol puede sufrir mas reacciones posteriores de deshidratacién o alquilacion para
formar alquil-fenoles, por lo que puede, a su vez, conducir a la formacion de
compuestos aromaticos por reacciones de hidrodesoxigenacion (HDO). En base a
estas vias de reaccion solidamente establecidas, en la Figura 5.8 se propone un
esquema de reaccion para la desoxigenacion catalitica de fenoles sustituidos por
radicales metoxilo (como guayacoles y siringoles), que explica los resultados
observados en este Apartado.

+H, pCH,OH

Desmetoxilacion (DMO)

H30—O OH
+ Hz +H, ©/ _tH 2
OH H o Hldrodesomgenaclon

Guayacol Catecol (HDO)
Fenoles monOOX|genados Aromatlcos

Desmetilacion (DME)

Figura 5.8. Vias de reaccién cataliticas propuestas para guayacoles con dolomita calcinada a
700 °C que conducen a la formacién de alquil-fenoles y aromaticos.

Cabe mencionar que, aungue la desoxigenacion de los fenoles sustituido con
metoxilo por reacciones de desmetoxilacion produce metanol (Figura 5.8), este no ha
sido detectado entre los productos liquidos (Tabla 5.3 y Tabla 5.4). Esto es debido a
gue la actividad de la dolomita para el reformado con vapor en las condiciones
utilizadas convierte todo el metanol producido en H, y CO/CO:..

El incremento significativo de aromaticos, especialmente naftalenos y PAHSs
(Tabla 5.3 y Tabla 5.4) en detrimento de los alquil-fenoles al saturarse la dolomita
sugiere que se promueven las reacciones de hidrodesoxigenacion (HDO), por lo que
las reacciones de reformado con vapor actGan como una fuente de H,. Esto es
coherente con los resultados mostrados en la Figura 5.7 respecto al rendimiento de H..

Las reacciones de HDO (Figura 5.8) parecen estar catalizadas principalmente por
el MgO contenido en la dolomita y el CaCO3 formado por la carbonatacion del CaO.
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Ademas, las impurezas de Fe contenidas en la dolomita pueden también contribuir a
esta actividad catalitica bajo condiciones altamente reductoras, como 700 °C y una
atmosfera rica en Hz. Segun el perfil TPR de la dolomita calcinada (Figura 3.3), el
pico de reduccion a 500-650 °C es atribuido a la fase MgFe,O4 (Fe*), que es
susceptible de reducirse a Fe?°* (FesO,) cuando se encuentra en atmosfera reductora.
En efecto, los perfiles TPR correspondientes a las muestras de dolomita desactivada
(Figura 5.11, Apartado 5.1.3) muestran un pico atribuible a la transicion
FesO4-FesxMg«Os — MgO-FeO. Estos resultados revelan que el Fe** (MgFe;04)
contenido en la dolomita calcinada se ha reducido a Fe?* (FesO4) durante ambas
reacciones. Por lo tanto, el aumento de las reacciones de HDO de los alquil-fenoles
para formar aromaticos podria estar también relacionado con la presencia de FesOa.
Esta fase metdlica ha demostrado ser efectiva en el craqueo del tar, el
craqueo/reformado de metano y la reaccion WGS durante la gasificacion de biomasa
a 500-700 °C (Azhar Uddin y cols., 2008; Matsuoka y cols., 2006).

Aunque el contenido de Fe de la dolomita utilizada en esta Tesis puede parecer
muy bajo comparado con otros trabajos en la Literatura, su capacidad de reduccion es
evidente por los perfiles TPR. Adicionalmente, trabajos previos que comparan el
comportamiento catalitico de los catalizadores de Fe/CaO con diferente contenido de
Fe (en un rango de 5-15 % en masa) (X. Zhang y cols., 2014; L. Sun y cols., 2016)
evidenciaban que la incorporacién de bajas cantidades de Fe es suficiente para mejorar
la efectividad del catalizador y que la actividad catalitica se inhibia gradualmente al
aumentar el contenido de Fe.

Debe indicarse que los resultados de esta Tesis son coherentes con estudios previos
sobre la pir6lisis catalitica de la biomasa lignocelulésica usando MgO, Fe-Os (Q. Lu
y cols., 2010), Fe/CaO (X. Zhang Yy cols., 2014; L. Sun y cols., 2016) y materiales
derivados de MgO (Stefanidis y cols., 2016) como catalizador. Estudios adicionales
también han demostrado la actividad de los catalizadores dopados de hierro para la
hidrodesoxigenacion de los vapores de la pirdlisis de la lignina (Olcese y cols.,
2013a; 2013b).
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5.1.3. Caracterizacion de la dolomita desactivada

En las Figuras 5.9 y 5.10 se compara el analisis de la difraccion de rayos X del
catalizador fresco (dolomita activada) con los correspondientes a la dolomita después
de reaccion a las diferentes temperaturas y valor de tiempo espacial alto (Figura 5.9)
y bajo (Figura 5.10). Los difractogramas de rayos X muestran que la dolomita
calcinada esta compuesta de CaO y MgO. Sin embargo, en ninguna de las muestras
desactivadas se detecta la presencia de CaO, estando compuestas principalmente de
CaCO; y MgO. Estos resultados evidencian que el CaO contenido en la dolomita
activada se carbonata durante la reaccion, mientras que el Mg permanece en la fase
de MgO. Se detecta la presencia residual de Ca(OH), (260 =18.3 °%34.2 °) en la
dolomita desactivada a 400 °C con valores de tiempo espacial alto y bajo (~ 1 %), asi
como a 500 °C en reacciones con valor de tiempo espacial alto (= 5 %). Esto puede
explicarse por la termodinamica de la carbonatacion de Ca(OH),, Ec. (5.7). Dada la
naturaleza exotérmica de la reaccion, la carbonatacion del Ca(OH), estd mas
favorecida a 400 °C que a 500 °C. Ademas, la ausencia de MgCQOjs confirma el hecho
de que el MgO contenido en la dolomita no contribuye a la reaccion de carbonatacion
en las condiciones de operacion estudiadas (Veses y cols., 2014).
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Figura5.9. Difractogramas de la dolomita activada (a) y desactivada en reaccién a 400 °C
(b), 500 °C (c) y 700 °C (d) con tiempo espacial, 2.8 Jaolomitah/Ybio-oil-
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Figura 5.10. Difractogramas de la dolomita desactivada en reaccién a 400 °C (a), 500 °C (b),

600°C (c) y 700 °C (d) con tiempo espacial, 0.9 gaolomitah/vio-oil (1.4 QdolomitaN/Ypio-
oita 700 OC)

El tamafio de cristal de MgO en las muestras de dolomita desactivada
(determinando por la aplicacion de la ecuacion de Scherrer al pico a 26 = 62.5 °)
apenas cambia con respecto a la dolomita calcinada (Tabla 5.5). Por lo tanto, estos
resultados indican que no hay sinterizacién de los cristales de MgO en la dolomita a
pesar de las elevadas temperaturas de reaccion utilizadas.

Tabla 5.5.
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Comparacion del tamafio de cristal del CaO y del MgO en la dolomita calcinada
y desactivada a las diferentes temperaturas de reaccion y valores de tiempo
espacial utilizados.

CaO (nm)  MgO (hm)

Fresca 85 47
400°C - 54

2.8 JgdotomitaN/Qpio-oil 500 °C - 45
700 °C - 43

400 °C - 53

0.9 gdotomitaN/Qpio-oil 500 °C - 48
600 °C - 51

1.4 Jdolomitah/Gbio-oil 700 °C - 41
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Se ha caracterizado cualitativamente la reducibilidad de las especies de hierro
contenidas en las muestras de dolomita fresca y desactivada por reduccion a
temperatura programada (TPR), Figura 5.11. El perfil TPR para la dolomita fresca
muestra, como se ha comentado con anterioridad, un tnico y ancho pico de reduccion
en el intervalo 500-650 °C, asignado a la transicion: MgFe204 — Fe30s-Fes«MgxO..
Sin embargo, los perfiles correspondientes a las muestras de dolomita desactivada
muestran el pico de reduccion desplazado hacia temperaturas mas elevadas, en el
rango de 600-750 °C. En este caso, el pico se le atribuye a la transicidn
Fe;0s-FesxMgxOs - MgO-FeO (Di Felice y cols., 2010). A medida gque se incrementa
la temperatura de reaccion, el pico se desplaza hacia temperaturas mas altas.

(d)

()

H, consumido (u.a.)

(b)

(@) N

200 400 600 800
Temperatura (°C)

Figura 5.11. Perfiles TPR de la dolomita calcinada (a) y la dolomita desactivada después de
reaccion a 400 °C (b) y 700 °C (c) con tiempo espacial de 2.8 gaolomitah/bio-oil Y @
700 °C con tiempo espacial de 1.4 gaolomitah/Gbio-oit (d).

Las propiedades fisicas de la dolomita desactivada se han analizado a partir de
andlisis de adsorcion-desorcion de N.. La Figura 5.12 muestra las isotermas de
adsorcidn-desorcion para la dolomita desactivada a diferentes temperaturas, donde se
observan isotermas de tipo IV tipicas de sélidos mesoporosos, con un perfil similar al
observado en la dolomita fresca.
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Figura 5.12. Isotermas de adsorcion-desorcion de N de la dolomita desactivada en reaccion
a diferentes temperaturas; 400 °C (a), 500 °C (b) y 700 °C (c), y tiempo espacial,
2.8 Qdolomitah/Ybio-oil.

Las correspondientes distribuciones de tamafio de poros de la dolimita desactivada
a diferentes temperaturas se muestran en la Figura 5.13, junto con la distribucion
correspondiente a la dolomita calcinada. Si bien la dolomita calcinada muestra 2
regiones diferenciadas, una situada entre 10- 50 A y otra segunda region en el
intervalo 100-3000 A, en las curvas de distribucion de poros de la dolomita
desactivada desaparece progresivamente la primera regién a medida que aumenta la
temperatura de reaccion.
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Figura 5.13. Distribucion de tamafio de poro mediante el método BJH de la dolomita
calcinada (a) y desactivada a diferentes temperaturas de reaccion (400, 500 y
700 °C) y tiempo espacial de 2.8 gdolomitah/Qpio-oil-

En la Tabla 5.6 se muestran las propiedades texturales de las muestras de dolomita
analizadas: superficie BET, volumen de poros y el didmetro de poro. Los resultados
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evidencian que la temperatura de reaccion tiene un gran efecto en el cambio de la
estructura porosa de la dolomita, mientras que el tiempo espacial no afecta de forma
relevante. El area superficial BET disminuye con respecto al valor de la dolomita
calcinada, especialmente, a partir de reacciones a temperaturas por encima de 500 °C.
También se observa un incremento del diametro de poro en las muestras de dolomita
desactivada respecto a la dolomita calcinada, correspondiendo a sélidos mesoporsos
tanto la dolomita activada como desactivada.

Tabla 5.6. Propiedades estructurales de la dolomita calcinada y desactivada a diferentes

temperaturas.
Calcinada | 400°C*  500°C*  700°C*|  700°C®
Sger (M?Q) 17.5 16.8 9.7 6.7 8.3
Vporos (CM?/g) 0.058 0.127 0.044 0.056 0.071
Dporo (NM) 13.2 40.2 36.8 64.0 56.8

2 tiempo espacial, 2.8 Gaolomita/pio-oit ° tiempo espacial= 1.4 gaotomitah/Gbio-oit

La variacion del area BET y del diametro de poros se atribuye a los cambios de la
morfologia del catalizador, debido a la carbonatacion del CaO en CaCOs, asi como a
la deposicion de coque.

El carbono retenido en las muestras de dolomita desactivada se ha analizado
mediante analisis termogravimético por dos métodos diferentes, con el objetivo de
determinar el mas adecuado para poder calcular con precision el coque depositado y
el CO; adsorbido durante la reaccion.

En la Figura 5.14 se presentan la sefial de CO, registrada en el espectrometro de
masas en linea con la termobalanza (Apartado 2.2.2.9), en el proceso de desorcion-
combustién. Debe indicarse que, en este caso, en la desorcion se alcanza una
temperatura de 750 °C y durante la combustion la maxima temperatura es de 800 °C.
El primer pico (durante la desorcion) se asigna al CO, capturado por la dolomita
durante la reaccién. El segundo pico (en la combustion) corresponde al CO- producido
durante la combustion del coque depositado sobre la dolomita.
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Figura 5.14. Analisis TG-MS de la decarbonatacién-combustién de la dolomita desactivada
a diferentes temperaturas y tiempo espacial de 2.8 gdolomitah/Qbio-oit.

En la Tabla 5.8 se cuantifica el CO, adsorbido y el coque depositado durante la
reaccion a cada temperatura. Los resultados muestran que la dolomita esta saturada
después de cada uno de los experimentos y tiene una capacidad de captura de CO;
cercana al 50 %. La deposicidn de coque en las tres muestras estudiadas es similar con
valores entre el 12 y el 17 %. Ademas, sus perfiles respecto a la deposicién de coque
tienen gran semejanza, con un pico de combustién con maximo alrededor de 620 °C
para las diferentes temperaturas de reaccion.

Tabla 5.7. Cantidad de CO; adsorbido (%) y coque depositado (%) en la dolomita durante
las reacciones a diferentes temperaturas y tiempo espacial, 2.8 Qdolomita/Qbio-oil.
Cuantificado segun el método de desorcion + combustion.

400 °C 500 °C 700 °C
CO, adsorbido (%) 47.1 50.9 49.6
Coque (%) 3.4 3.1 2.7

El segundo método utilizado se ha llevado a cabo en la termobalanza, pero sin
necesidad de acoplar el cromatografo de masas. La mayor diferencia respecto al
método anterior son el orden de las etapas (combustion-desorcion de CO,) y las
temperaturas alcanzadas. En la combustion se ha alcanzado una temperatura maxima
de 550 °C, que se mantenie durante 10 minutos, y tras enfriar a 50 °C, se procede a la
desorcidn del CO; adsorbido por la dolomita mediante una rampa de calentamiento
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hasta 800 °C, prologando la isoterma durante 10 min. En la Figura 5.15 se muestra la
variacion de la pérdida de peso para cada una de las muestras en el procedimiento de
combustidn-desorcion. Los picos que se observan por debajo de 550 °C corresponde
a la combustion de coque, mientras que el segundo pico en el intervalo 550-800 °C,
se asigna al CO; adsorbido por la dolomita. En la Tabla 5.8 se recogen los valores
obtenidos con este segundo método de contenido de coque y de CO; adsorbido
cuantificados, para todas las muestras de dolomita desactivada estudiadas.

Tabla 5.8. Cantidad de coque depositado (%) y CO, adsorbido (%) en la dolomita durante
las reacciones a diferentes temperaturas y valores de tiempo espacial.
Cuantificado segln el método de combustion + desorcion.

Coque (%) CO; adsorbido (%)

400 °C 10.6 45.6
2.8 gdotomitaN/Qpio-oil 500 °C 7.7 442
700 °C 41 455
400 °C 22.4 46.0
0.9 gdolomitah/gbio—oil 500°C 17.4 45.6
600 °C 8.6 45.7
14 gdolomitah/gbio»oil 700 °C 54 45.0
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Figura 5.15. Anélisis termogravimétrico de la combustion-desorcion de la dolomita
desactivada después de 4 h de reaccion a diferentes temperaturas y dos valores
de tiempo espacial: (2) 2.8 Qaolomita/Obio-oil Y (D) 0.9 Gdolomitah/Gpio-oit. (1.4
Jaolomitah/Gbio-oil @ 700 °C).
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Respecto a la capacidad de captura, los resultados de ambos métodos no muestran
demasiadas divergencias, aunque este segundo método presenta valores mas
uniformes entre ellos. En todos los casos se observa que la dolomita estd saturada
después de los experimentos realizados, y una capacidad de captura entorno al 45 %,
Tabla 5.8. Sin embargo, en este segundo método empleado, la cantidad de coque
depositado varia notablemente entre las diferentes muestras y respecto a lo presentado
en el primer método. Se observa que, al incrementar la temperatura de reaccion, la
deposicion de coque disminuye notablemente, del 10.6 % al 4.1 % en las reacciones
de alto tiempo espacial y del 22.4 % al 5.6 % en los experimentos con bajo tiempo
espacial. El aumento del tiempo espacial, por el contrario, conlleva una disminucion
del contenido de coque. Por lo tanto, la deposicion de coque estd directamente
relacionada con la actividad de la dolomita. La actividad catalitica es baja a 400 °C
(baja conversion de los oxigenados), y aumenta a medida que aumenta la temperatura
de reaccion. En paralelo al aumento de actividad de la dolimita tiene lugar una notable
disminucidn de la deposicion de coque. Se puede por ello concluir que los oxigenados
del bio-oil son precursores de la deposicion del coque en la dolomita. En este sentido,
el mayor contenido de coque en la dolomita desactivada en reaccion con bajo valor
del tiempo espacial (en los que la conversion es ligeramente menor) también es
coherente con un mecanismo de deposicion de coque que tiene como precursores a
los reactantes (oxigenados del bio-oil). Por otro lado, debe tenerse en cuenta que el
aumento de la temperatura de reaccion favorecera la gasificacion del coque, sobre
todo con un elevado contenido de agua en el medio de reaccion, como se ha utilizado
en esta Tesis, lo que explica también el notable descenso del contenido de coque
depositado en la dolomita al aumentar la temperatura de reaccion.

Respecto a la posicién de los picos de combustidn, se observa su desplazamiento
hacia mayor temperatura de combustién para el cogue depositado en reacciones a
temperaturas més elevadas. Para los dos valores del tiempo espacial estudiados, en las
muestras desactivadas a 400 °C se observan varios picos de combustion diferenciados,
mientras que las muestras desactivadas a mayor temperatura muestran un Gnico pico
con maximos a 375, 450 y 500 °C para las reacciones con bajo tiempo espacial a 500,
600 y 700 °C, respectivamente, (Figura 5.15b) y situados a 425 y 500 °C para las
reacciones con alto tiempo espaical a 500 y 700 °C, respectivamente (Figura 5.15a).

Comparando la posicion de los picos de combustién en las Figura 5.14 y Figura
5.15, se puede concluir que el proceso de calentamiento hasta 750 ° C en atmosfera
inerte llevado a cabo para desorber el CO- adsorbido por la dolomita previamente a la
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combustion ha dado lugar a la uniformizacion del coque. Esto es debido a su
envejecimiento durante el calentamiento a elevada temperatura (Aguayo y cols.,
2003), de modo que todos los coques gqueman a una misma temperatura,
independientemente de las condiciones de reaccién (temperatura) en las que se ha
depositado.

De la comparacion de los resultados de ambos procedimientos, se concluye que,
para una correcta determinacion de la naturaleza y contenido de coque depositado en
la dolomita desactivada, es preciso llevar a cabo la combustién del cogue previamente
a la cuantificacion del contenido de CO; adsorbido en la dolomita. En caso contrario,
durante el calentamiento en atmosfera inerte necesario para decarbonatar la dolomita
se produce un envejecimiento del cogue que enmascara su caracterizacion. En la
Figura 5.16 se muestra una imagen de las muestras de dolomita desactivadas a las
diferentes temperaturas estudiadas (400, 500 y 700 °C ) con alto tiempo espacial de
dolomita. Se observa un oscurecimiento de la dolomita al aumentar la temperatura de
reaccion, debido a su envejecimiento.

En las imagenes SEM (ampliacién 25000X) de la dolomita desactivada (Figura
5.17) se observan notables diferencias entre ellas. Se distinguen zonas mas lisas que
recuerdan a la dolomita sin calcinar, probablemente correspondentes al CaCQO3, siendo
mas claramente apreciables en las muestras desactivadas a mayor temperatura. Otras
zonas mas porosas tienen gran similitud con la dolomita calcinada, principalmente en
las muestras desactivadas a menor temperatura, resultado que es coherente con la
mayor superficie BET y mayor volumen de poros para la muestra desactivada a 400 °C
en la Tabla 5.6.

400 °C 50‘0 °C 700°C

Figura 5.16. Imagen de las muestras de dolomita desactivada estudiadas en la termobalanza
a diferentes temperaturas.
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Figura 5.17. Iméagenes SEM (25000X) de las muestras de dolomita desactivadas con tiempo
espacial, 2.8 gdaolomitah/Quio-0it @ 400°C (@), 500 °C (b) y 700 °C (c); con tiempo
espacial, 0.9 gdolomitah/gbio-oit @ 400 °C (d).
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5.2. VIABILIDAD DEL PRE-REFORMADO CON DOLOMITA EN LINEA
PARA MEJORAR LA ESTABILIDAD

En este apartado se estudia la viabilidad de una etapa de pre-reformado con
dolomita (PSR) para mejora el comportamiento del catalizador derivado de espinela
NiAl,O4 en la etapa reformado con vapor (SR) del bio-oil. Para ello, se ha estudiado
la influencia que la temperatura de la etapa PSR y el tiempo espacial de dolomita
(Unidad 1) tienen en la etapa posterior de SR (Unidad 2), con el objetivo de determinar
si el cambio en la composicién de oxigenados en la corriente de alimentacion del
reactor de reformado puede mejorar el comportamiento, es decir, la actividad y la
estabilidad, del catalizador derivado de espinela NiAlO.. Se pretende establecer un
rango apropiado de condiciones de operacion que mejore la produccién de hidrégeno
y atente la desactivacion del catalizador, asi como adquirir un mejor conocimiento
sobre la correlacion entre la composicién del bio-oil, su reactividad/selectividad de
reformado y las caracteristicas del coque depositado sobre la superficie del
catalizador, es decir, el mecanismo de desactivacion.

Para ello, se han comparado los siguientes experimentos:

o Experimentos de pre-reformado con vapor (Apartado 5.1), PSR, sin catalizador en
el reactor de reformado. Estos experimentos permiten conocer el papel de la
dolomita en la composicidn de la corriente de alimentacién a la etapa de reformado
(SR). Las condiciones de reaccion han sido: temperatura, 400-700 °C, tiempo
espacial de dolomita 0.9 (1.4 a 700 °C) y 2.8 Qdolomita/Qbio-oit, 4 h de duracion.

e Ensayo de reformado con vapor, SR, reaccion sin PSR, es decir, sin dolomita en el
reactor en U. Este experimento se utiliza como referencia para evaluar si el sistema
PSR-SR supone una mejora del sistema de SR convencional. Condiciones de
operacion: temperatura (Unidad 1), 500 °C (adecuada para la deposicion de LP);
temperatura (Unidad 2), 700 °C, tiempo espacial (catalizador de espinela NiAl>O4),
0.14 QeatalizadorN/Qpio-oil, tiempo de reaccion, 7 h.

e Experimentos en dos etapas, PSR-SR. Estos experimentos se llevan a cabo
combinando las condiciones estudiadas en ambas unidades. Condiciones de
operacion: temperatura (Unidad 1), 400-700 °C, tiempo espacial de dolomita 0.9 y
2.8 Quolomitah/Qpio-0il; temperatura (Unidad 2), 700 °C, tiempo espacial (catalizador
de espinela NiAl>04), 0.14 geatatizadorh/Qpio-oil, tiempo de reaccion, 4 h.
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Se debe tener en cuenta que el tiempo espacial en cada una de las unidades esta
referido al caudal de bio-oil alimentado en la Unidad 1.

El Apartado 5.2.1 presenta los resultados del efecto de las condiciones de
pre-reformado (PSR) (temperatura y tiempo espacial) con dolomita sobre el
comportamiento (actividad y estabilidad) del catalizador de Ni en la etapa SR. Los
resultados incluyen aguellos obtenidos en los experimentos PSR-SR, asi como los
correspondientes a los experimentos PSR y el experimento SR (SR convencional) para
su comparacion. El Apartado 5.2.2 presenta los resultados de las propiedades del
catalizador de espinela NiAl,O4 desactivado y la caracterizacién del coque depositado
en el catalizador. La relacién entre el contenido y la naturaleza del coque depositado
en el catalizador de espinela NiAl,O4 con el comportamiento cinético en la etapa SR
y la composicidn de compuestos oxigenados en la corriente de alimentacién a la etapa
SR para las diferentes condiciones en la unidad de pre-reformado (PSR) se discute en
el Apartado 5.2.3.

5.2.1. Efecto de las condiciones de pre-reformado en el comportamiento
del catalizador de NiAl>O4

Las Tabla 5.9 y Tabla 5.10 muestran el efecto de la temperatura en la Unidad 1
(para deposicién de LP y como etapa de PSR) en la composicion y el rendimiento de
la LP y la composicién elemental de la corriente resultante de oxigenados (ChHmOx)
que se alimenta el lecho de dolomita en la Unidad 1 (en los experimentos PSR y PSR-
SR) o directamente a la Unidad 2 (en el experimento SR), para las alimentaciones de
bio-o0il 1 y bio-oil 2, respectivamente. Estos resultados son Utiles para una mejor
comprension de los parametros de reaccion obtenidos en los experimentos utilizando
diferentes estrategias. La diferencia en los valores de los rendimientos
estequiométricos de H. que pueden ser obtenidos en cada experimento es debida a la
diferente composicion de oxigenados en la corriente de alimentacion al lecho del
catalizador después de la separacion de la LP, que se calcula segun la Ec. (2.4).

Para ambos tipos de bio-oil, la LP depositada decrece notablemente cuando la
temperatura en la Unidad 1 aumenta. El rendimiento de LP es alrededor del 25 % en
masa a 400 °C y disminuye hasta el 9 % a 700 °C. En general, la temperatura en la
Unidad 1 no afecta significativamente la composicion de la LP depositada. Sin
embargo, la LP depositada a 500 °C tiene un contenido de oxigeno ligeramente
superior y contenidos de carbono e hidrégeno mas bajos. Estas observaciones
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concuerdan con las de un trabajo anterior (Valle y cols., 2014a), en el que se estudid
la deposicién de LP a partir de una mezcla bio-oil/etanol. A diferencia de este trabajo,
la ausencia de etanol en esta Tesis conduce a obtener rendimientos de LP mas altos.
La temperatura en la Unidad 1 afecta la composicion de la corriente de oxigenados
remanente después de la deposicién de LP (Tabla 5.9 y Tabla 5.10), con un ligero
aumento en el contenido de carbono con el incremento de la temperatura. Se debe
mencionar la diferencia entre la composicion de la corriente de oxigenados
remanenetes y la del bio-oil (Tabla 3.6). Por lo tanto, el tratamiento térmico en la
Unidad 1 conduce al descenso del contenido de carbono y el aumento de los
contenidos de hidrogeno y oxigeno con respecto al del bio-oil.

Tabla 5.9. Efecto de la temperatura en la Unidad 1 sobre el rendimiento y la composicion de
la ligina pirolitica (LP), la composicion elemental de oxigenados en la corriente
de volatiles (CaHnOx) v el rendimiento estequimometrico de H, (mol Hz/mol C).
Alimentacion: Bio-oil 1.

Iﬁ)rj%;()méﬁnrfngae Composicion LP Cg;?%?;'_%'i?n mol Ha/mol C
400 °C 26 Ce.4H45012 Cs0Hs8023 2.15
500 °C 13 Cs9H29017 C4.4Hs8025 2.19
700 °C 9 Ce.3H4501.3 Ca5H6.4025 2.16

Tabla 5.10. Efecto de la temperatura en la Unidad 1 sobre el rendimiento y la composicion de
la ligina pirolitica (LP), la composicién elemental de oxigenados en la corriente
de volatiles (ChHnOx) y el rendimiento estequiométrico de H, (mol Hz/mol C).
Alimentacién: Bio-oil 2.

'T_?%}Ome'znr:;gae Composicion LP ng%?;'_g'i?n mol Ho/mol C
400 °C 24 Ce.2H5301.3 C32H7.403.4 2.10
500 °C 10 Ce.1H36015 Cs7H7.3030 2.16
600 °C 8 Ce.1H5.101.3 Cs7H7.0030 2.14
700 °C 9 Ce3H45013 C45Hp.4025* 2.16

*Alimentacion: Bio-oil 1.
En la Figura 5.18 se comparan los resultados correspondientes a los experimentos

en dos etapas, PSR-SR (marcadores sélidos) y una etapa de dolomita, PSR (lineas)
para las diferentes condiciones de temperatura en la Unidad 1 (donde tiene lugar la
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etapa PSR) y alto tiempo espacial, 2.8 gaolomitah/Guio-0il. EN cONcreto, se representa la
evolucién con el tiempo de la conversion de oxigenados, Figura 5.18a (férmula
empirica en la Tabla 5.9) y rendimiento de H,, Figura 5.18b. La evolucion con el
tiempo de los rendimientos de productos gaseosos de carbono (CO,, CO, CH4 e
hidrocarburos C»-C4) se muestran en las Figura 5.18c, Figura 5.18d, Figura 5.18e y
Figura 5.18f.

La Figura 5.18 (a y b) muestra un aumento significativo en la coversion y la
estabilidad de la dolomita en la etapa PSR (lineas) con el aumento de la temperatura
en el rango de 400-700 °C. La conversion mas alta se ha obtenido a 700 °C (90 % a
tiempo cero), Figura 5.18a, con un notable incremento del rendimiento de Hz (40 %),
Figura 5.18b. Estas observaciones evidencian la actividad de la dolomita para catalizar
las reacciones de reformado con vapor de oxigenados y la reaccion de water-gas shift
(WGS), como se explico previamente en la Literatura (Valle y cols., 2014a) y se ha
mostrado con mas detalle en el Apartado 5.1.2. Sin embargo, por debajo de 500 °C, la
conversién de oxigenados Yy el rendimiento de H; son inferiores al 60 % y al 10 %,
respectivamente, que evidencia una baja actividad de la dolomita para catalizar las
reacciones de reformado con vapor y WGS a baja temperatura. La Figura 5.18c
(lineas) también evidencia la capacidad de la dolomita para capturar el CO, (mediante
la carbonatacién del CaO) indicado por el rendimiento de CO; insignificante al
comienzo de la etapa PSR. El equilibro de la carbonatacion se alcanza mas
rapidamente a medida que aumenta la temperatura (a las 2 h a 500 °C y en menos de
1 ha700°C). La presencia del CH. (Figura 5.18e) y las hidrocarburos ligeros (Figura
5.18f) es consecuencia de las reacciones de craqueo que tienen lugar en la etapa PSR
(favoreciéndose a alta temperatura).

En la segunda etapa (SR), la conversion de oxigenados y el rendimiento de H» a
tiempo cero obtenido con el catalizador de espinela NiAl,O4 (marcadores solidos en
las Figura 5.18a y Figura 5.18b) son similares a cualquiera de las temperaturas
utilizadas en la etapa PSR. La conversion de oxigenados es del 100 % (Figura 5.18a)
y el rendimiento inicial de H, esti en un rango del 80-90 % (Figura 5.18b). Las
diferencias en el rendimiento de H. resultan de la diferente composicion de
oxigenados en el caudal de alimentacidn de la etapa de SR.
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Figura 5.18. Efecto de la temperatura en la etapa PSR en la conversién de oxigenados (a) y
los rendimientos de H; (b), CO> (c), CO (d), CHa (e) e hidrocarburos C»-C4 (f)
en los experimentos PSR (lineas) y PSR-SR (marcadores sélidos). Condiciones

etapa PSR: tiempo espacial, 2.8 gdolomitah/gbio-oil. Condiciones etapa SR: 700 °C;
S/C, 3; tiempo espacial, 0.14 gcatatizadorn/Qpio-oil-
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Sin embargo, la estabilidad del catalizador de espinela NiAl,Os depende
notablemente de la temperatura de la etapa PSR. A las temperaturas de pre-reformado
(PSR) de 500 y 700 °C, la conversion y el rendimiento de H; (Figura 5.18a y Figura
5.18b) son préacticamente constantes durante 50-60 minutos y, posteriormente,
disminuyen porque se desactiva el catalizador para las reacciones de reformado con
vapor y WGS, mientras aumentan los rendimientos de metano e hidrocarburos (Figura
5.18e y Figura 5.18f). La velocidad de desactivacion es tan rapida cuando la
temperatura de PSR es 700 °C que el catalizador de espinela NiAl,O, se desactiva
drasticamente después de 130 min de reaccion y, tanto la conversion como el
rendimiento de H, se asemejan a los obtenidos en la etapa de pre-reformado (PSR)
con dolomita. En cambio, la velocidad de desactivacidn es lenta cuando la temperatura
PSR es 400 °C, asi que la conversion permanece constante durante 120 minutos y los
rendimientos de H, y CO- se mantienen casi constantes incluso para un periodo mas
largo y se observa, posteriormente, una leve desactivacion. Por otro lado, para esta
temperatura de pre-reformado, el rendimiento de CO (circulos verdes en la Figura
5.18d) aumenta suavemente después de 120 minutos de reaccion indicando la leve
desactivacion del catalizador de espinela NiAl,O4 para la reaccion WGS. Igualmente,
los rendimientos de metano e hidrocarburos aumentan ligeramente con el tiempo por
encima de los 120 minutos de reaccion, sefialando que la desactivacion del catalizador
de espinela NiAl.O, también afecta al reformado con vapor de estos productos
secundarios formados en la etapa de pre-reformado (PSR).

La Figura 5.19 muestra los resultados de la conversion de oxigenados (a), del
rendimiento de H (b) y de los rendimientos de productos gaseosos de carbono: CO;
(c), CO (d), CH4 (e) e hidrocarburos C»-C4 (f), utilizando bajo tiempo espacial
(0.9 gdolomita/Qbio-oit 0 1.4 Qdolomitah/bio-0it & 700 °C) en la etapa PSR (Unidad 1) con las
mismas condiciones en la etapa SR (Unidad 2), 700 °C y 0.14 gcatatizadorh/Qpio-oi. La
reduccion del tiempo espacial de dolomita en la etapa de pre-reformado, PSR, (baja
cantidad de dolomita) causa diferencias ligeras en la conversion, el rendimiento de
productos y la estabilidad del catalizador de espinela NiAl;O4 en la etapa de reformado
(SR). La conversion inicial (Figura 5.19a) es 100 % y el rendimiento de hidrégeno
(Figura 5.18b) se sitGa en un rango entre 75y 90 %, siendo ligeramente mas bajos que
los valores obtenidos al utilizar un mayor tiempo espacial de dolomita en la etapa
PSR. El periodo de captura de CO; es mas corto (lineas en la Figura 5.18c), por la
baja cantidad de dolomita, con valores en un estrecho intervalo de tiempo para las
diferentes temperaturas de pre-reformado.
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Figura 5.19. Efecto de la temperatura en la etapa PSR en la conversion de oxigenados (a) y
los rendimientos de H» (b), CO- (c), CO (d), CHa (e) e hidrocarburos C,-C4 (f)
en los experimentos PSR (lineas) y PSR-SR (marcadores sélidos). Condiciones
etapa PSR: tiempo espacial, 0.9 gd0|0mnah/gbio.oi| (1.4 gdommnah/gbio.on a 700 0C).
Condiciones etapa SR: 700 °C; S/C, 3; tiempo espacial, 0.14 Jcatalizadorh/Qbio-oil-
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Sin embargo, la principal diferencia observada cuando se disminuye el tiempo
espacial de dolomita en la etapa PSR es la limitada operatividad del proceso a 400 °C,
debido a la formacidn de Ca(OH); por la hidratacién de CaO. Esta reaccion indeseada
es exotérmica, favorecida a baja temperatura y con un exceso de agua, y provoca el
atasco de la seccion PSR en la Unidad 1 en 2 h de reaccion. Por lo tanto, los resultados
indican que un tiempo espacial de 2.8 gaolomitah/gbio-oit €N la etapa de pre-reformado es
adecuado para evitar este problema operacional a valores més bajos de tiempo
espacial.

Con bajo tiempo espacial de dolomita, la estabilidad también depende de la
temperatura de la etapa de pre-reformado (PSR). La desactivacion del catalizador de
espinela NiAl;O4 se atenla al aumentar la temperatura de la etapa PSR en el intervalo
500-700 °C. Los indices de reaccion en la etapa de SR se mantienen constantes
alrededor de 60-70 minutos para temperaturas PSR de 500 y 600 °C. Posteriormente,
se observa un progresivo descenso de la conversion de oxigenados y los rendimientos
de Hz y CO; y aumentan los rendimientos de CH, e hidrocarburos C,-C4. La reaccion
es estable durante 2 h cuando la temperatura PSR es 700 °C. La velocidad de
desactivacion, al reducir el tiempo espacial de dolomita (0.9 0 1.4 gaotomitah/Qpio-oit) Y @
temperatura entre 500 y 700 °C en la etapa PSR, se aten(ia ligeramente respecto a la
observada en la Figura 5.18 para el alto tiempo espacial de dolomita. La conversiony
los rendimientos de H, y CO- se asemejan a los obtenidos en la etapa de pre-reformado
(PSR) con dolomita después de 4 h de reaccién.

Para visualizar con méas claridad de la utilizacion en una etapa PSR sobre el
comportamiento catalitico del catalizador de espinela NiAl,O4, en la Figura 5.20 se
compara la evolucidn con el tiempo de la conversion de oxigenados (Figura 5.20a) y
el rendimiento de H, (Figura 5.20b) en los experimentos de SR convencional y
PSR-SR, con una temperatura PSR de 400 °C. La conversion inicial es 100 % para
ambas reacciones; sin embargo, el rendimiento de H, es més bajo en el experimento
PSR-SR (80 %) que en el experimento SR (90 %). La diferencia en el rendimiento de
H. es debido a la diferente temperatura de deposicion de la LP (siendo 500 °C para la
reaccion SR) y, por lo tanto, a la diferente composicion de los oxigenados en la
corriente de alimentacion al lecho del catalizador de espinela NiAloO4en la etapa SR.
Las diferencias en la composiciéon de los oxigenados favorecen la estabilidad del
catalizador de espinela NiAl O, en el proceso PSR (400 °C)-SR.
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Figura 5.20. Comparacidn de la evolucidn con el tiempo de la conversion de oxigenados (a)
y el rendimiento de Hz (b) en los experimentos PSR-SR (tridngulos) y SR
(lineas). Condiciones etapa PSR: 400 °C; tiempo espacial, 2.8 gaolomita/Qpio-oil.
Condiciones etapa SR: 700 °C; S/C, 3; tiempo espacial, 0.14 gcatalizadorh/Qpio-oil-

5.2.2. Caracterizacion del catalizador de NiAl,04 desactivado

Las observaciones cinéticas presentadas en el Apartado anterior (5.2.1) evidencian
una atenuacion en la desactivacion del catalizador de espinela NiAl.O4 mediante una
etapa previa de guarda/pre-reformado para determinadas condiciones (temperatura y
tiempo espacial) de dicha etapa. Para entender el efecto de la temperatura de esta etapa
previa sobre la estabilidad del catalizador de espinela NiAl,O,, se ha estudiado la
desactivacion de los catalizadores buscando las posibles causas de desactivacion
(sinterizacion de las particulas de Ni y deposicion de coque). Para ello, se ha
focalizado el estudio en el contenido y la naturaleza del coque, como consecuencia de
la diferente composicion de los oxigenados en la alimentacion que entra en el lecho
del catalizador de espinela NiAl>O4.

5.2.2.1. Andlisis XRD

La Figura 5.21a muestra los difractogramas XRD del catalizador fresco, fresco-
reducido y los catalizadores desactivados en los experimentos PSR-SR mostrados en
la Figura 5.18 (alto tiempo espacial de dolomita a diferentes temperaturas). Los
difractogramas mostrados en la Figura 5.21b corresponden a los experimentos de la
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Figura 5.19 (bajo tiempo espacial de dolomita). Los difractogramas XRD muestran
las diferentes fases cristalinas de los compuestos del catalizador, correspondientes a
Ni®y Al,Os. El tamafio de particula del Ni° se calcula segln la ecuacion Scherrer para
el pico de difraccion de Ni° en el plano (2 0 0) y posicion, 20 = 51.8 °. Los resultados
se resumen en la Tabla 5.11.

El aumento en el tamafio de particula de Ni® después de la reaccion indica que se
da un ligero proceso de sinterizacion debido a una alta temperatura y contenido de
agua en el medio de reaccion (700 °C, S/C = 3) (Ochoa y cols., 2017a; Sehested y
cols., 2004). El aumento del tamafio de Ni® es ligeramente mas alto en los
experimentos PSR-SR, siendo mas notable este efecto para las temperaturas mas altas
en la etapa PSR, lo que sugiere que la composicion de los oxigenados en la
alimentacion a la etapa SR afecta la sinterizacion de las particulas de niquel. Ademas,
el aumento de la temperatura en la etapa PSR favorece la formacion de CO que puede
favorecer la sinterizacién de las particulas de Ni (Sehested y cols., 2014).
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Figura 5.21. Difractogramas de rayos-X (XRD) del catalizador fresco-reducido y
desactivado en los experimentos SR y PSR-SR con diferentes temperaturas de
la etapa PSR. Condiciones etapa PSR: tiempo espacial, (a) 2.8 vy
() 0.9 Gdolomitah/Gpio-oit (1.4 Gaotomitah/Gnio-oit @ 700 °C). Condiciones etapa SR:
700 °C; S/C, 3; tiempo espacial, 0.14 geatalizadorh/bio-oil-
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Tabla 5.11. Efecto de la temperatura y tiempo espacial de dolomita de la etapa PSR en los
experimentos PSR-SR sobre el tamafio de cristal de Ni°, el contenido de coque
(Cc, % en masa) y la velocidad media de deposicion de coque (Vc, % en masa/h).
Condiciones de la etapa SR: 700°C; S/C, 3; tiempo espacial,
0.14 gcatanzadorh/gbio.on, duracion 4 h.

*Ni° nm Ce,% V¢, %/h

Catalizador reducido 13 - -
SR** 15 (14) 15.7 2.1
Tiempo espacial ~ Pre (400 °C)-SR 19 (18) 6.1 15
(etapa PSR) Pre (500 °C)-SR 22 (19) 8.3 2.1
2.8 Qdolomita/Qbio-oit  Pre (700 OC)-SR 23 (19) 18.0 45
Tiempo espacial ~ Pre (400 °C)-SR*** 17 4.4 1.9
(etapa PSR) Pre (500 °C)-SR 13 9.9 2.5
0.9 Jdotomitah/Quio-oit  Pre (600 OC)-SR 16 7.1 1.8
14 gdolomitah/gbio-oil Pre (700 OC)'SR 18 9.6 2.4

* Los valores entre paréntesis corresponden al tamafio de particula calculado a partir de
imégenes TEM (tamafio promedio para alrededor de 100 particulas).

** Tiempo total de reaccion; 7.5 h.

***Tiempo total de reaccién: 2 h.

En cualquier caso, la sinterizacion del niquel es muy moderada y no tendria un
papel primordial sobre la desactivacion del catalizador. Ademas, la sinterizacién
ligeramente superior de las particulas de Ni en el experimento con dos etapas
(PSR-SR) con PSR a 400 °C, no se corresponde con las observaciones de la
desactivacion mas lenta en la Figura 5.20.

Por consiguiente, las diferencias en la desactivacion deben estar asociadas con las
diferencias en la deposicion y la naturaleza del coque. Ademas de las observaciones
sobre el tamafio de las particulas de Ni°, los difractogramas XRD en la Figura 5.21a
del catalizador desactivado en el experimento SR evidencia la pequefia presencia de
estructuras cristalinas carbonosas. Estas especies carbonosas muestran un pico de
difraccion en el plano (0 0 2) y posicion, 26 = 26 °, que es caracteristico del grafeno o
del grafito y, a menudo, esta relacionado con la altura media (Lc) de las capas de
grafeno apiladas (Ochoa y cols., 2017b; Puech y cols., 2019). Otro pico de difraccion
debe aparecer en posicion (1 0 0) (26 = 43 °), que esta relacionado con la longitud o
el didmetro promedio (L) de las capas de grafeno que componen el dominio de las
estructuras carbonosas cristalinas (Ochoa y cols., 2017b; Puech y cols., 2019). Sin
embargo, este Ultimo pico se superpone con otro correspondiente a las particulas de
Ni y no se distinguiria si la presencia de estas estructuras carbonosas es pequefia, como
indicaba el pico caracteristico anterior en 26 = 26 °. Los difractogramas XRD de los
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catalizadores desactivados de los experimentos PSR-SR para las diferentes
temperaturas de pre-reformado (etapa PSR), Figura 5.21, no muestran picos de
difraccion relacionados con estructuras cristalinas carbonosas. Esto indica que el
coque depositado sobre el catalizador en estas condiciones es predominantemente
amorfo con un grado de cristalinidad despreciable.

5.2.2.2. Anaélisis TPO

El contenido y la naturaleza del coque depositado en el catalizador se ha
determinado por anélisis TPO del catalizador desactivado (Figura 5.22). En la Tabla
5.11 se presenta el contenido de coque (Cc) de los catalizadores desactivados en los
experimentos mostrados en las Figura 5.18 y Figura 5.19. Teniendo en consideracion
que la duracién del experimento SR (7 h) es mas largo que los experimentos con dos
etapas cataliticas, PSR-SR, (4 h), se han calculado los valores de la velocidad media
de deposicion (vc) asumiendo una deposicién lineal y se han utilizado estos valores
para la comparacion. Los resultados de contenido de coque y velocidad de deposicién
son consistentes con el efecto de la temperatura de la etapa de pre-reformado (PSR)
sobre la disminucion con el tiempo de la conversion de oxigenados y del rendimiento
de H, con el tiempo observado en la Figura 5.18, donde la desactivacion del
catalizador de espinela NiAl,O, aumenta con el aumento de la temperatura de
pre-reformado. Sin embargo, la diferencia en el contenido de coque depositado en el
catalizador no es suficiente para justificar su mayor estabilidad en el experimento
PSR-SR con una temperatura de pre-reformado de 400 °C, en comparacion al
experimento SR (Figura 5.20) y el notable efecto de la temperatura PSR en la
estabilidad del catalizador. Estos resultados también sugieren que la desactivacion del
catalizador de espinela NiAl.O4 se ve afectada por las diferentes caracteristicas y
naturaleza del coque (Argyle y Bartholomew, 2015).

Los resultados de la Figura 5.22 revelan que la temperatura en la etapa de
pre-reformado tiene un efecto remarcable en las caracteristicas del coque depositado
sobre el catalizador de espinela NiAl;O. en la siguiente etapa SR, como sugieren los
diversos perfiles de TPO. Esto es consecuencia de la variacion de la composicion de
oxigenados en la corriente de alimentacién a la etapa SR y la importancia de esta
composicion en la deposicion de coque, su naturaleza y localizacién en la superficie
del catalizador. El coque depositado sobre el catalizador de Ni en los experimentos
con dos etapas cataliticas es heterogéneo y su combustion se da lugar en un amplio
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rango de temperaturas. Segun la Literatura (Ochoa y cols., 2017a; Arandia y cols.,
2020), el coque que quema por debajo de 500 °C (denominado coque I) es amorfo,
poco estructurado e hidrogenado, y se asume gue esta depositado sobre el metal, que
cataliza su rapida combustion. El coque que quema por encima de 500 °C
(denominado coque Il) es méas estructurado y generalmente se deposita sobre la
superficie del soporte. La Figura 5.23 muestra el contenido de cada uno de estos tipos
de coque (1'y II) en el catalizador desactivado en las diferentes reacciones de PSR-SR,
determinado mediante integracion y deconvolucidn de los perfiles TPO mostrados en

la Figura 5.22.
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Figura 5.22. Perfiles TPO del coque depositado en el catalizador de espinela NiAl,O4
espinela en los experimentos SR y PSR-SR con diferentes temperaturas en la
etapa PSR. Condiciones de la etapa PSR: tiempo espacial, (a) 2.8 y (b) 0.9
Qdolomital/Qbio-oit (1.4 Jdotomitah/bio-oit @ 700 °C). Condiciones de la etapa SR:
700 °C; tiempo espacial, 0.14 Jcatalizadorh/bio-oil-

El perfil TPO del catalizador desactivado en el experimento SR muestra una
presencia mayoritaria de coque Il con una temperatura de combustién centrada a
625 °C. Este coque puede originarse a partir de la condensacion de especies
aromaticas y su formacion estd favorecida a altas temperaturas. Igualmente, la
descomposicion térmica de los componentes pesados del bio-oil contribuye a la
formacion de este coque (coque pirolitico), que ocurre cuando las reacciones de
reformado ya no estan favorecidas (catalizadores severamente desactivados) (Ochoa
y cols., 2020). En cambio, los perfiles TPO de los catalizadores desactivados en el
experimento PSR-SR con una etapa de pre-reformado a 700 °C muestran una elevada
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presencia y contenido de coque | con dos picos diferenciados que también se han
observado en el reformado de bio-oil sobre un catalizador Ni/La,0O3-Al,O3 (Ochoa y
cols., 2017a; Valle y cols., 2018a; b). Arandia y cols. (2020) observan un perfil similar
en el reformado oxidativo con vapor de bio-oil sobre un catalizador de espinela
NiAl,Q4, asociando los picos de alta y baja temperatura del coque | a la combustién
de dos fracciones del coque depositado en las particulas de Ni localizadas sobre la
superficie externa e interna del catalizador, respectivamente. Los perfiles TPO
correspondientes a los catalizadores desactivados en los experimentos PSR-SR con
una etapa a 500 y 400 °C muestran contenidos de coque mas bajos, particularmente a
400 °C, con la presencia de coque | y Il. Estos resultados evidencian el efecto
significativo de la temperatura en la etapa de pre-reformado sobre la deposicién de
coque y la evolucién del cogue hace estructuras mas condensadas.
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Figura 5.23. Contenido de cada fraccién de coque depositado en el catalizador desactivado
en los experimentos SR y PSR-SR con diferentes temperaturas en la etapa PSR.
Condiciones de la etapa PSR: tiempo espacial, (a) 2.8 y (b) 0.9 gdolomitah/Gpio-il
(1.4 Quotomitah/bio-oit @ 700 °C). Condiciones de la etapa SR: 700 °C; tiempo
espacial, 0.14 gcatalizadorh/gbio»oil-

5.2.2.3. Imégenes TEM

La Figura 5.24 muestra las imagenes TEM del catalizador desactivado en los
experimentos PSR-SR y SR. Las imagenes muestran la presencia de particulas de Ni
(area oscura) y la deposicion de coque amorfo en la superficie del catalizador (area
gris medio) sin evidencia clara de filamentos de coque, como los que se observan
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normalmente en otros catalizadores de Ni desactivados en el reformado con vapor de
oxigenados puros (Ochoa y cols., 2017b; Montero y cols., 2015; L. He y cols., 2017;
X. Liy cols., 2020; Bimbela y cols., 2012; Shokrollahi Yancheshmeh y cols., 2020).
Estas imagenes confirman las observaciones de XRD previas con poca 0 ninguna
evidencia de estructuras carbonosas cristalinas componiendo el coque depositado en
los catalizadores desactivados. EI coque parece estar uniformemente depositado sobre
la superficie de los centros metélicos y el soporte para las muestras de catalizador
desactivadas con etapas PSR a 400 y 500 °C y los depdsitos de cogue prevalecen en
el experimento SR. En cambio, el cogue depositado esta predominantemente encima
o alrededor de los centros metalicos para el catalizador desactivado con un
pre-reformado a 700 °C.

Figura 5.24. Imagenes TEM del catalizador desactivado en el experimento SR (a) y en los
experimentos PSR-SR con temperaturas de 400 °C (b), 500 °C (c) y 700 °C (d)
en la etapa PSR. Condiciones de la etapa PSR: tiempo espacial,
2.8 Qdolomitah/Qpio-oil- Condiciones etapa SR: 700 °C; S/C, 3; tiempo espacial,
0.14 gcatalizadorh/gbio»oil-
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5.2.2.4. Espectroscopia Raman

La Figura 5.25a muestra el espectro Raman en la regién 1000-1800 cm™ para el
catalizador desactivado en los experimentos SR y PSR-SR para temperaturas PSR de
500 y 700 °C. Todos los espectros muestran dos bandas caracteristicas principales
alrededor de 1342-1351 y 1589-1602 cm™ que son cominmente denominadas bandas
Dy G, respectivamente, tipicas de los atomos de carbono con hibridacion sp? de los
carbonos amorfos o cristalinos (Ferrari y Robertson, 2000; Ferrari 2007; Pimenta y
cols., 2007; Dychalska y cols., 2015). Otra caracteristica del espectro son las bandas
de resonancia de segundo orden que aparecen en la regién 2400-3200 cm (Figura
5.25b), que no esta bien definida y presenta pequefias protuberancias indicando la
presencia de fases amorfas (Ferrari y Robertson, 2000). Esta informacion confirma
gue el coque es predominantemente amorfo con poco o ninguna evidencia de grafeno
0 estructuras grafiticas (como muestran los anéalisis XRD).
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Figura 5.25. Espectro Raman de la regién 1000-1800 cm™ (a) y 3400-1000 cm (b) del coque
depositado en el catalizador de espinela NiAl,Os en los experimentos SR y PSR-
SR con diferentes temperaturas en la etapa PSR. Condiciones de la etapa SR:
700 °C; tiempo espacial, 0.14 Jcatalizadorh/bio-oil-

Basado en los espectros Raman tipicos de algunos carbones, el coque depositado
en el catalizador deberia tener una estructura combinada entre hollin, pirocarbonos y
carbones amorfos (Merlen y cols., 2017). Entonces, para la interpretacion comdn de
este espectro, se deconvoluciona cada espectro en cinco picos lorentzianos, como
tipicamente se ha aplicado en la Literatura, excluyendo los analisis habituales
aplicados para los carbonos (Lopez-Diaz y cols., 2017). La Figura 5.26 muestra un
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ejemplo de la deconvolucion llevada a cabo en cada muestra. La asignacion de las
bandas de la deconvolucién es (Lopez-Diaz y cols., 2017; Ibarra y cols., 2016):
1196-1224 cm, la interaccion del carbono con hibridacion sp2-sp® (la vibracion de
los enlaces C-H); 1343-1345 cm, tipicamente banda D, correspondiente a carbonos
hibridados en anillos arométicos; 1502-1511 cm™, fases de carbono amorfo; 1574-
1588 cm?, tipica banda G, correspondientes a carbonos con hibridacién sp? en anillos
aromaticos y olefinas; 1598-1608 cm™, resonancia de la banda D. La Tabla 5.12
muestra la relacién de las areas de las bandas D y G (Ao/Ag) y la anchura a media
altura (full-with at half-maximum, FWHM) de la banda D, obtenida a partir de las
deconvoluciones del espectro. Ambos valores parecen estar relacionados al contenido
relativo de coque Iy Il en las muestras de catalizador: la relacion Ap/Ac y los valores
de FWHMp aumentan a medida que aumenta el contenido relativo de coque |
(comparar con la Figura 5.23). La disminucién de la relacién Ap/Ac puede estar
relacionada con compuestos aromaticos policiclicos mayores que componen el coque
(Cardenas y cols., 2014), mientras que el descenso de FWHMp esta asociado con las
estructuras de carbono més ordenadas (K. Chen y cols., 2019).

Intensidad (u.a.)

==

1800 1600 1400 1200 1000
Variacién Raman (cm™)

Figura 5.26. Deconvolucion del espectro Raman (regién 1800-1000 cm) correspondiente al
coque depositado en el catalizador de espinela NiAl,O, durante el experimento
SR. Condiciones de la etapa SR: 700°C; S/C, 3; tiempo espacial,
0.14 geatalizadorN/bio-oil-
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Tabla5.12. Parametros del espectro Raman para las muestras del catalizador de NiAl,O4
desactivado en los experimentos SR y PSR-SR con diferentes temperaturas y
tiempo espacial en la etapa PSR. Condiciones de la etapa SR: 700 °C; S/C, 3;
tiempo espacial, 0.14 Jcatalizador/Qbio-oil-

Ao/Ac FWHMp (cm?)
SR 2.75 131
PSR (500 °C, 0.9 Geolomitah/Ghio-it) + SR 3.68 165
PSR (500 °C, 2.8 Guoiomita/Gbio-oit) + SR 4.29 182
PSR (700 °C, 2.8 GuolomitalV/Gbio-oir) + SR 4.31 190

Por consiguiente, los resultados de la espectrocopia Raman apuntan a que el cogue
Il puede estar compuesto de aromaticos policiclicos mas grandes que tienden a estar
mas organizados (el orden podria estar proporcionado por dominios de aromaticos
policiclicos mas grandes).

5.2.3. Discusion de los resultados

Los resultados del Apartado 5.2.1 han mostrado que las condiciones del
pre-reformado con dolomita apenas afectan los parametros de reaccion iniciales
(conversion de oxigenados y rendimiento de H:) en el SR con catalizador de espinela
NiAl;O., pero tienen un impacto significativo sobre su desactivacion. Segun los
resultados del Apartado 5.2.2.1, tiene lugar una ligera sinterizacion del Ni en las
condiciones de reformado utilizadas (700 °C, S/C =3). Sin embargo, no hay una
relacion directa entre el nivel de sinterizacion de Ni obervado (Tabla 5.11) y la
velocidad de desactivacion del catalizador (Figura 5.18 y Figura 5.19). Este resultado
evidencia el papel insignificante de la sinterizacion del Ni en la desactivacion del
catalizador en comparacion con el papel de la deposicién del coque v,
consecuentemente, las diferencias en el comportamiento de la desactivacion pueden
ser atribuidas principalmente a las diferencias en las caracteristicas del coque.

Estas diferencias en la deposicion de coque deben estar relacionados a los cambios
en la composicion  del bio-oil mediante  las  reacciones de
reformado/craqueo/descomposicion causadas por la actividad de la dolomita, que
determina la composicion de la corriente de volatiles resultante que es alimentada al
reactor SR, que a su vez afecta al comportamiento de desactivacion del catalizador de
espinela NiAl,Os. La composicion de la corriente de volatiles se mostr6 en los
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Apartados 5.1.1y5.1.2 y para las reacciones PSR con alto tiempo espacial de dolomita
(Tablas 5.1, 5.2 y 5.3, correspondientes a 400, 500 y 700 °C, respectivamente), y en
las Tablas 5.13, 5.14 y 5.15 se muestra la composicién correspondiente a las
reacciones PSR con bajo tiempo espacial de dolomita.

Tabla 5.13. Composicién semi-cuantitativa por GC/MS (area, %) del liquido producido sin
catalizador (tratamiento térmico a 400 °C) y producido a lo largo de la reaccion
con dolomita a 400 °C y 0.9 gdotomitah/Jbio-oil-

Térmico 0.5h 1lh

Acidos 23.1 2.0 1.0
Acético 21.1 - -
Cetonas 27.1 44.6 49.1
Lineales 20.4 22.0 26.4
Acetona 2.1 2.1 3.8
Acetol - - -
Ciclicas 6.7 22.6 22.7
Esteres 4.7 2.1 1.7
Furanos/Furanonas| 3.8 7.9 5.7
Alcoholes 4.9 17.1 6.3
Aldehidos 9.8 0.7 4.1
Eteres 0.0 12.0 3.8
Sacéaridos 13.6 5.0 6.8
Levoglucosano 111 - 5.4
Fenoles 12.9 7.6 21.5
Alquil-phenols 0.9 2.1 4.2
Guayacoles 6.4 51 15.9
Catecoles 3.7 - 0.3
Siringoles 0.2 - -
Naftoles - - -
Otros 1.7 0.3 11
Hidrocarburos - 0.9 -
Lineales - 0.9 -
Aromaticos - - -
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Tabla 5.14. Composicion semi-cuantitativa por GC/MS (érea, %) del liquido producido sin
catalizador (tratamiento térmico a 500 °C) y producido a lo largo de la reaccién
con dolomita a 500 °C y 0.9 gdotomita/Qbio-oil-

Térmico 0.5h 1h 2h 3h 4h

Acidos 28.8 0.7 4.2 4.6 10.1 6.6
Acético 20.8 - 1.8 3.2 3.4 2.9
Cetonas 26.4 82.7 58.5 51.1 35.5 26.2
Lineales 20.7 38.6 27.3 25.1 16.6 9.9
Acetona 1.0 22.8 25.7 18.6 11.3 75
Acetol 15.4 - 0.3 0.9 1.3 1.0
Ciclicas 5.7 44.1 31.2 26.0 18.9 16.4
Esteres 1.1 0.1 - 0.2 0.2 0.9
Furanos/Furanonas 4.4 0.4 1.7 1.9 3.8 3.9
Alcoholes 2.0 3.3 2.7 4.7 4.8 3.7
Aldehidos 6.4 3.2 2.5 5.2 5.0 1.8
Eteres 1.2 - - - 0.1 0.2
Sacéridos 19.0 - 4.9 6.1 10.9 15.7
Levoglucosano 13.8 - 1.9 2.3 6.3 10.2
Fenoles 10.6 9.7 23.4 25.6 29.2 39.8
Alquil-phenols 0.7 9.3 23.4 5.9 5.9 9.1
Guayacoles 2.6 0.1 - 1.6 2.2 8.1
Catecoles 3.5 0.3 - 17.4 19.7 19.9
Siringoles - - - - - -
Naftoles - - - - - 0.3
Otros 3.8 - - 0.7 14 2.4
Hidrocarburos - - 2.1 0.6 0.4 1.1
Lineales - - 2.1 0.6 0.4 1.1
Aromaticos - - - - - -
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Tabla 5.15. Composicién semi-cuantitativa por GC/MS (&rea, %) del liquido producido sin
catalizador (tratamiento térmico a 600 °C) y producido a lo largo de la reaccidn con
dolomita a 600 °C y 0.9 gdotomitah/Gbio-oil-

Térmico 0.5h 1lh 2h 3h 4h
Acidos 34.0 0.6 0.6 4.0 20.0 21.4
Acético 25.0 0.5 0.5 2.4 15.4 17.9
Cetonas 27.6 45.9 58.5 415 28.7 25.1
Lineales 194 40.7 49.3 31.6 22.9 21.0
Acetona 1.3 33.9 42.8 25.8 175 16.2
Acetol
Ciclicas 8.2 5.2 9.2 9.8 5.7 4.1
Esteres 2.3 - - 1.0 0.3 1.1
Furanos/Furanonas 3.5 0.1 0.7 5.0 3.0 4.8
Alcoholes 1.6 0.8 3.1 3.6 25 3.4
Aldehidos 4.3 0.4 2.2 5.4 9.1 10.1
Eteres 0.6 - 0.1 0.2 0.7 0.4
Sacéridos 114 - 0.9 2.5 1.3 2.0
Levoglucosano 10.1 - - - - -
Fenoles 14.7 52.2 33.9 36.8 34.1 31.1
Alquil-phenols 2.4 52.2 33.9 28.3 26.1 22.3
Guayacoles - - - - 0.1 -
Catecoles 11.7 - - 8.3 7.7 8.4
Siringoles - - - - - -
Naftoles - - - 0.2 0.1 0.4
Otros 0.6 - - - - -
Hidrocarburos - 0.1 - 0.1 0.3 0.7
Lineales - 0.1 - 0.1 0.3 0.7
Aromaticos - - - - - -

Estas composiciones de la corriente de volatiles a la salida de la Unidad 1 son
cualitativamente similares a las obtenidas a cada temperatura con alto tiempo espacial
(Tabla 5.1 y Tabla 5.2 correspondientes a 400 y 500 °C, respectivamente), y
evidencian que la temperatura de pre-reformado tienen un efecto significativo en la
transformacion del bio-oil, mucho més que el tiempo espacial.
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Por lo tanto, a temperaturas bajas-medias (400-500 °C), se eliminana del bio-oil
los acidos carboxilicos y los fenoles de elevado peso molecular, con la corriente
resultante estando compuesta principalmente de cetonas (sobre el 81 % en masa,
principalmente acetona, 2-butanona y ciclopentanonas). Debido a la saturacion de la
dolomita con CO- y su desactivacion, la composicion de oxigenados cambia con el
tiempo, asi que la concentracidn de cetonas decrece y la de fenoles aumenta, siendo
estas variaciones ligeramente mas rapidas a 500 °C (cerca del 44 % y 35 % de cetonas
y fenoles, respectivamente, después de 4 h de reaccidn con alto tiempo espacial (Tabla
5.2), y 26 % y 40 %, respectivamente, con bajo tiempo espacial (Tabla 5.14)). Una
pequefia fraccion de hidrocarburos alifaticos (variando desde el 7.3 % a timpo cero
hasta el 3.0 % después de 4 h de reaccion) se ha observado también a 500 °C. En
cambio, en el pre-reformado a 700 °C (Tablas 5.3 y Tabla 5.4), la corriente de volatiles
esta compuesta de alquil-fenoles como principales compuestos (78.8 % y 65.8 % en
masa al inicio de la reaccion para alto y bajo tiempo espacial, respectivamente),
seguido por las cetonas (14.4% vy 28.8 %, respectivamente) y una cantidad
significativa de aromaticos en la reaccién con alto tiempo espacial (6.8 %). Después
de la saturacion de la dolomita con CO,, la formacidn de hidrocarburos aromaticos se
promueve a expensas de los alquil-fenoles, de modo que después de 2 h de reaccion
los alquil-fenoles disminuyen drasticamente (a 22.7% y 41.3% para alto y bajo tiempo
espacial, respectivamente) y la formacidn de aromaticos aumenta (a 68.3 %y 29.1 %,
para alto y bajo tiempo espacial, respectivamente), y consecuentemente, los
aromaticos se convierten en productos mayoritarios en las ultimas 2 h de reaccién en
la reaccién con alto tiempo espacial, y son mayoritarios al cabo de 4 h de reaccion en
la reaccion con bajo tiempo espacial.

Relacionanado el contenido de los tipos de coque observados en los analisis de
TPO para el catalizador de espinela NiAlO4 (Figura 5.22 y Figura 5.23) con los
valores de composicion de los oxigenados en la corriente alimentada a la etapa SR
(resultante del pre-reformado con dolomita a las diferentes temperaturas PSR), se
observa que la presencia de coque Il (mas desarrollado) es abundante cuando hay unas
concentraciones altas de acidos y cetonas. Por lo tanto, este coque es cuantioso sin
una etapa PSR, asi como con una etapa PSR a baja temperatura (aungue en este caso,
el contenido de coque Il es menor). Ademds, la cantidad elevada de coque Il
depositado en la reaccion sin etapa PSR y la concentracion significativa de sacaridos
(principalmenete levoglucosano) alimentado al reactor SR en estas condiciones
también sefiala un papel importante del levoglucosano en la deposicion de coque I1.
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Esto es coherente con lo observado en otros trabajos en los cuales los sacéaridos son
asignados como importantes precursores de la deposicién de un coque que es
térmicamente mas estable y resitente a la oxidacién (X. Li y cols., 2020).
Consecuentemente, el origen del coque Il puede estar asociado con las rutas de
formacion de coque a partir de oxigenados no aromaticos (acidos carboxilicos,
cetonas, ésteres, alcoholes, aldehidos, éters y sacaridos), con la formacién de
aromaticos policiclicos mas grandes y mas estructurados (segun los resultados de la
espectrocopia Raman en la Figura 5.25) y depositado por toda la superficie del
catalizador (imagenes TEM en la Figura 5.24). Sin embargo, el origen del coque I
parece estar asociado con la presencia de fenoles e hidrocarburos aromaticos que
tienen menor reactividad para las reacciones de reformado con vapor y al mismo
tiempo son precursores del coque.

Se debe destacar que la estructura de coque Il obtenida en este trabajo en los
experimentos SR y PSR-SR se diferencia notablemente del cogue que quema a alta
temperatura y depositado en el reformado con vapor de oxigenados puros no
aromaticos. Asi, el coque en el reformado de oxigenados puros es principalmente de
naturaleza filamentosa, con un elevado nivel de cristalinidad y sin bloquear los centros
metalicos (L. He y cols., 2017; J. Li y cols., 2020), que explica su bajo impacto en la
desactivacion del catalizador incluso con altas cantidades de coque depositado
(Montero y cols., 2015; Vicente y cols., 2014). Sin embargo, en los analisis XRD y
las iméagenes TEM de los depdsitos de coque en este trabajo (Figura 5.21 y Figura
5.24, respectivamente) no hay evidencia clara de la presencia de coque filamentoso o
grafitico. A diferencia del coque filamentoso depositado en el SR de oxigenados
puros, el coque Il depositado en el reformado con vapor del bio-oil, con y sin etapa de
pre-reformado, afecta significativamente a la actividad del catalizador, como se
evidencia por la rapida disminucion en la conversién de oxigenados y el rendimiento
de H, (Figura 5.18 y Figura 5.19).

En consecuencia, tanto el coque | (depositado en los centros metalicos) como el
coque 11 (en el soporte), afectan a la estabilidad del catalizador de espinela NiAl;Os,
dependiendo el contenido y la naturaleza de estos tipos de coques de la composicion
de oxigenados de la corriente de alimentacion al reactor SR, que esta a su vez
condicionada por la temperatura de la etapa PSR. El bajo contenido y la estructuracion
pobre del coque depositado cuando la temperatura es de 400 °C explican la velocidad
de desactivacion baja del catalizador de NiAl.O4 espinela en la etapa SR.
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6. EFECTO DE LAS CONDICIONES DE OPERACION

En este Capitulo, se analiza en primer lugar (Apartado 6.1) el efecto de las
condiciones de reaccidén (temperatura, tiempo espacial y relacion S/C en la
alimentacion), sobre el comportamiento del catalizador derivado de espinela Ni-Al en
el reformado con vapor del bio-oil, habiendo llevado a cabo este estudio con
alimentacion de bio-oil 1. En el Apartado 6.1.1 se muestra el efecto de cada variable
de operacion sobre la evolucion con el tiempo de los indices de reaccion (conversion
de oxigenados y rendimiento de los productos). Posteriormente, en el Apartado 6.1.2
se analizan las posibles causas de la desactivaciébn del catalizador
(oxidacién/sinterizacion/deposicion de coque) en las diferentes condiciones de
operacion. Para ello, los catalizadores usados al final de cada reaccion se han
caracterizado mediante diversas técnicas para analizar el deterioro de su estructura
metélica (estado de oxidacion del Ni y tamafio de la particula metalica), asi como el
contenido y naturaleza del coque depositado, su morfologia y su estructura. La
correlacién de las propiedades del catalizador desactivado y del cogque depositado con
la evolucidon de los indices de reaccion, permitira delimitar las causas de la
desactivacion y el impacto sobre las mismas de las condiciones de operacion.

En la segunda parte del Capitulo (Aparatdo 6.2), se analiza la relevancia de la
composicion del bio-oil en la seleccion de la temperatura adecuada de reformado.
Especificamente, el estudio del comportamiento cinético del catalizador a 600 y
700 °C se ha llevado a cabo con un bio-oil (el bio-oil 2) de composicion ligeramente
diferente al utilizado en el Apartado 6.1, y ademas se ha extendido el estudio a bio-oils
de composicion signifivativamente diferente tras acondicionar el bio-oil 2 mediante
las estrategias de tratamiento estudiadas en esta Tesis, esto es, la extraccion de fenoles
(Capitulo 4) y realizacion de una etapa previa de pre-reformado (PSR) con dolomita
en linea (Capitulo 5). Las reacciones se han realizado partiendo de bio-oil 2, con
tiempo espacial de 0.14 gealizadorN/Qbio-oil, Y relacion S/C en la alimentacion entre 3 'y
6, segun la alimentacion utilizada. La etapa térmica se ha realizado a 500 °C y la etapa
de PSR, en su caso, se ha realizado también a 500 °C y con un tiempo espacial de
dolomita de 0.9 gdolomitah/Qbio-oil-
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6.1. REFORMADO DE BIO-OIL

6.1.1. Estabilidad del catalizador

En este apartado se presentan los resultados del estudio del efecto de las
condiciones de reaccion sobre el comportamiento del catalizador NiAl.O4 en el SR de
bio-oil 1. Se analizan de manera individual en las siguientes secciones el efecto de la
temperatura, el tiempo espacial y la relacion molar vapor-carbono (S/C) en la
alimentacion sobre la evolucién con el tiempo de la conversion y el rendimiento de
productos.

6.1.1.1. Temperatura

La Figura 6.1 muestra el efecto de la temperatura de reaccién (en el intervalo 600-
700 °C) sobre la evolucidn con el tiempo de la conversion de oxigenados (Figura 6.1a)
y el rendimiento de los productos (Figura 6.1b-f) para un tiempo espacial de
0.15 QeatalizadorN/Qpio-oit Y UNa relacién S/C de 3. Este valor bajo de tiempo espacial
permite obtener datos experimentales en régimen cinético (alejado del equilibrio
termodindmico) para visualizar mas claramente el efecto de la temperatura en la
desactivacion del catalizador. Como se observa en la Figura 6.1, la conversion de
oxigenados a tiempo cero aumenta con la temperatura de reaccion, logrando
conversién completa a 650 y 700 °C. Esta alta conversion a tiempo cero evidencia una
alta actividad del catalizador fresco, que es consistente con la disponibilidad de los
centros de Ni y las propiedades estructurales, permitiendo asi la difusién de reactivos
a través de los centros cataliticos. La Figura 6.2 y Figura 6.3 muestran el efecto de la
temperatura para una relacion S/C de 1.5 y tiempos espaciales de 0.075 y
0.15 Qeatalizador/Qbio-oil, respectivamente. En estas condiciones de operacién, valores del
tiempo espacial y/o relacion S/C més bajas, el catalizador sufre una desactivacion mas
severa.

El rendimiento inicial de H, y CO; (Figura 6.1b y c, respectivamente) alcanzan un
valor méaximo a 650 °C. El maximo en los rendimientos de H, y CO; en funcion de la
temperatura es un resultado esperado del reformado con vapor del bio-oil (Z. Zhao y
cols., 2020), que se explica porque la reaccion WGS reversa (inversa de la Ec. (1.12))
esta favorecida termodindmicamente a valores de temperatura elevados (W.H. Chen
y cols., 2010), lo cual reduce la formacion de H, y CO.. EI maximo en el rendimiento
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de H; y CO, también se observa a otras condiciones de operacion,
015 gcatalizadorh/gbio-oil y S/C, 15 (Flgura 63)

Por otro lado, el rendimiento inicial de CH,4 (Figura 6.1e y Figura 6.3e) disminuye
al aumentar la temperatura, indicando que se favorece el SR de metano (Ec. (6.1))
(Carapellucci y Giordano, 2020). El rendimiento a tiempo cero de los hidrocarburos
ligeros es insignificante a casi todas las condiciones estudiadas (graficos f de las
Figura 6.1 y Figura 6.3), excepto para los valores de temperatura y tiempo espacial
mas bajos (Figura 6.2f). Esto evidencia la elevada capacidad del catalizador derivado
de espinela Ni-Al para reformar estos productos secundarios (Ec. (6.2)) formados a
partir de las reacciones de craqueo/deshidratacion/descomposicion de los oxigenados
(Ec. (1.17)).

C/Hg + rH,0 & rCO + (r +s/2)H, (6.2)

La disminucion de la conversion de oxigenados con el tiempo de reaccién a las
temperaturas estudiadas (Figura 6.1a, Figura 6.2a y Figura 6.3a) evidencia la
desactivacion del catalizador, con el orden en la velocidad de desactivacion
650 °C >> 700 °C > 600 °C en todas las condiciones de reaccion. A todas las
temperaturas, la desactivacion del catalizador provoca un descenso del rendimiento
de H, y CO; (gréficos b y c, respectivamente, de las Figura 6.1-Figura 6.3) y un
aumento en el rendimiento de HCs (graficos f en las Figura 6.1-Figura 6.3), que pone
de manifiesto la desactivacion de las reacciones de reformado tanto de los oxigenados
como de los hidrocarburos, asi como de la reaccion WGS. Las variaciones en los
rendimientos de productos son mas rapidas a 650 °C en concordancia con la mayor
velocidad de disminucion de la conversién de oxigenados a esta temperatura. Esto
indica que el catalizador esta desactivado hasta cierto punto para las reacciones SR
(tanto de oxigenados como de hidrocarburos) y reaccion de WGS. Esta desactivacion
es practicamente completa a 650 °C y 700 °C después de 4 h y 4.5 h de reaccion,
respectivamente, mientras que a 600 °C el catalizador permanece parcialmente activo
después de 4.5 h de reaccion, como evidencia los relativamente altos rendimiento de
H. y CO, para este tiempo de reaccidn. Si bien el principal objetivo es la produccion
de H,, se puede observar que con el catalizador desactivado después de 4.5 h de
reaccioén se obtiene un mayor rendimiento de gas de sintesis Gtil (H; y CO) a 700 °C
que a 600 °C. Este resultado se explica porque la extension de la reaccion WGS
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reversa (inversa de la Ec. (1.12)) y la descomposicion térmica de los oxigenados (Ec.
(1.17)) estan favorecidas a temperatura alta, contribuyendo a la formacién de H,, CO
Yy CH4.

La evolucion con el tiempo del rendimiento de CO y CH4 varia de manera diferente
dependiendo de la temperatura de reaccién. En las condiciones de la Figura 6.1, el
rendimiento de CO (Figura 6.1d) permanece casi constante a 600 y 650 °C y aumenta
levemente a 700 °C, mientras que el rendimiento de CH. (Figura 6.1e) disminuye a
600 °C y aumenta a 650 y 700 °C. Este es un resultado esperado para productos
intermedios en el esquema de reaccion general, como son CO y CHi y es
consecuencia del diferente impacto de las condiciones de reaccién en las etapas de
formacion y desaparicion de estos subproductos, asi como en la formacién y
desaparicién del cogue y, por lo tanto, en la desactivacién del catalizador (Montero y
cols., 2019).

Asi, a temperatura elevada, cuando la reaccion de reformado de metano estd muy
promovida sobre las reacciones de metanacion, el metano es principalmente un
producto primario en el esquema de reaccion. En consecuencia, su rendimiento
aumenta con el tiempo de reaccion cuando el catalizador se desactiva para la reaccion
de reformado de metano. El rendimiento de CO presenta valores constantes a lo largo
de la reaccion que constatan su papel como compuesto intermedio dentro del esquema
de reaccidn, asi como un impacto similar de la desactivacion del catalizador sobre las
reacciones de su formacién, por cragueo/descomposicion y reformado de oxigenados,
y las reacciones de su desaparicién, mediante reacciones de WGS y metanacion. A
pesar de eso, para valores de S/C bajos (Figura 6.2 y Figura 6.3), cuando las reacciones
de reformado con vapor y WGS estan desfavorecidas, el rendimiento de CO
disminuye con el tiempo, lo cual puede ser explicado mediante la desactivacion del
catalizador para las reacciones catalizadas de descomposicién/craqueo de oxigenados,
siendo mas rapido a mayor temperatura. Cabe sefialar que a medida que avanza la
desactivacion de las reacciones catalizadas, el rendimiento de productos tiende al que
corresponde a las rutas térmicas de descomposicion de oxigenados (Ec. (1.17)), que
estan favorecidas al aumentar la temperatura. En consecuencia, para catalizador en
elevado estado de desactivacion, los rendimientos de CO, CH, e HCs son mayores a
medida que aumenta la temperatura de reaccion (Arandia y cols., 2017).
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Figura 6.1. Efecto de la temperatura en la evolucién con el tiempo de la conversion de
oxigenados (a), y el rendimiento de productos (b-f) en el SR de Bio-oil 1 con el

catalizador de NiAl;O,. Condiciones de reaccion: tiempo espacial,
0.15 gcatalizadorh/gbio-oil; S/IC, 3.
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Figura 6.2. Efecto de la temperatura en la evolucién con el tiempo de la conversion de
oxigenados (a), y el rendimiento de productos (b-f) en el SR de Bio-oil 1 con el
catalizador de NiAl,O,. Condiciones de reaccion: tiempo espacial,
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Figura 6.3. Efecto de la temperatura en la evolucién con el tiempo de la conversion de
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Una posible explicacion de la velocidad méxima de desactivacion a una
temperatura de reaccion intermedia puede ser el efecto opuesto de la temperatura en
las reacciones de formacidn y gasificacién del cogue. EI aumento de la temperatura
de reaccion favorece la formacion de coque mediante descomposicion de los
oxigenados (Ec. (1.17)), y descomposicion del metano o hidrocarburos (Ec. (1.18)),
aunque desfavorece la formacién de coque mediante la reaccion de Boudouard (Ec.
(1.16)), y favorece la gasificacion del coque (Ec. (1.19)). En base a estos resultados,
se deduce que las reacciones de formacidn de coque prevalecen a 650 °C.

6.1.1.2. Tiempo espacial

El efecto del tiempo espacial en el reformado con vapor de bio-oil se ha evaluado
variando la masa de catalizador en cada experimento y manteniendo constante el
caudal de bio-oil y el resto de condiciones de operacion (temperatura y relacion S/C).
La Figura 6.4 muestra el efecto del tiempo espacial (0.075, 0.15 o
0.25 QeatalizadorN/Qpio-oit) @ 700 °C y con relacion S/C de 3. La conversion de oxigenados
es completa (Figura 6.4a) a tiempo cero y el rendimiento correspondiente de productos
(Figura 6.4b - 6.4f) es similar para los diferentes valores de tiempo espacial, debido a
una temperatura de reaccién elevada (700 °C). Las Figuras 6.5y 6.6 presentan también
el efecto del tiempo espacial para otras condiciones de operacidn a menor temperatura.
A estas temperaturas de reaccion mas bajas (600 °C en la Figura 6.5 0 650 °C en la
Figura 6.6), la conversion inicial y el rendimiento de los productos son menores y
aumentan notablemente con el aumento del tiempo espacial, debido a que se favorece
el avance de las reacciones, particularmente de las reacciones de reformado con vapor
y WGS (Arandia y cols., 2017). Debe destacarse que el rendimiento de CH4 aumenta
con el aumento del tiempo espacial (Figura 6.4e). Este resultado evidencia la
contribucion significativa al esquema de reaccion de las reacciones cataliticas de la
descomposicién/craqueo de oxigenados (Ec. (1.17)) a alta temperatura, que son
reacciones lentas y su velocidad se acelera utilizando una mayor cantidad de
catalizador. Una conclusion general a partir de estos resultados es que el uso de este
catalizador derivado de espinela NiAl,O4 acelera las reacciones de SR y WGS,
favoreciendo la formacion de H, en comparacion a las reacciones térmicas (sin el uso
de un catalizador) (Tabla 6.1), con un buen acercamiento al equilibrio termodinamico
a valores altos de tiempo espacial.
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Tabla 6.1. Conversion de oxigenados y rendimiento de productos para la conversion térmica
de bio-oil en las condiciones reaccién especificadas.

Condiciones de
reaccion

600 °C, S/C=1.5  0.305 0.062 0.071 0.151 0.036 0.047
600 °C, S/C=6 0.219 0.06 0051 0.105 0.028 0.035
650°C, S/IC=1.5  0.447 0.071 0.059 0.248 0.061 0.079
650 °C, S/IC=3 0.395 0.069 0.055 0.218 0.052  0.07
700 °C, S/C=3 0.574 0.086 0.081 0.302 0.086 0.105

Xoxigenados ~ RH2 Rco2 Rco Rcha Ruc

El comportamiento del catalizador derivado de espinela NiAl,O4 es comparable
con otros catalizadores a condiciones similares (a alto tiempo espacial acercandose al
equilibrio, a 700°C y relacion S/C alrededor de 3). Con un catalizador
Ni/La,O3-Al03, Valle y cols. (2018b) obtuvieron conversion completa y un
rendimiento de H; alrededor del 90 %. En un catalizador Rh/CeQO»-ZrO,, con una
relacién S/C de 6, Remiro y cols. (2019) obtuvieron conversion completa y un
rendimiento de H. del 95 %. Bali y cols. (2017) observaron diferente comportamiento
para un catalizador de espinela de Ni sin reduccion previa, usando diferentes
alimentaciones de bio-oil a valores de relacién S/C més bajos y valores de tempertura
mas altas.

Por otro lado, la Figura 6.4 (correspondiente a 700 °C y S/C = 3) muestra la notable
disminucidn de la velocidad de desactivacion al aumentar el tiempo espacial, inferido
por el mas suave descenso en la conversion de oxigenados con el tiempo a elevado
tiempo espacial (Figura 6.4a). Los rendimientos de H, y CO; disminuyen con el
tiempo (Figura 6.4b y Figura 6.4c, respectivamente) y el rendimiento de HCs (Figura
6.4f) aumenta, en consonancia con la desactivacion de las reacciones catalizadas de
SR y WGS. Estas variaciones en los rendimientos de los productos son méas lentas
para valores més altos de tiempo espacial, en consonancia con la atenuacion en la
velocidad de desactivacion a valores de alto tiempo espacial observados en la Figura
6.4a. Estas tendencias son similares para las otras condiciones de reaccion estudiadas,
a600°Cy S/C =6 (Figura 6.5) ya650°Cy S/C = 1.5 (Figura 6.6). Comparando los
resultados de las Figuras 6.4, 6.5 y 6.6, se observan tendencias diferentes en los
rendimientos de CO y CH, con el tiempo, dependiendo de las temperatura de reaccion
y la relacién S/C en la alimentacion, como se ha comentado previamente en el
Apartado 6.1.1. Por lo tanto, una relacién S/C suficientemente alta (Figura 6.4 y
Figura 6.5) promueve la reaccion WGS y en estas condiciones el rendimiento de CO
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permanece casi constante con el tiempo de reaccion, debido al impacto similar de la
desactivacion en la reacciones gue forman CO (reformado (Ecs. (1.11), (6.1) y (6.2))
y reacciones de descomposicion/craqueo (Ec. (1.17)) y en la reaccion que explica su
desaparicion (reaccion WGS (Ec. (1.12)). Sin embargo, para una relacion de S/C baja
(Figura 6.6d), no se promueve la reaccion WGS vy, en estas condiciones, el CO es
principalmente un producto final, cuyo rendimiento disminuye con el tiempo cuando
el catalizador se desactiva para las reacciones de su formacion. A 700 °C, el
rendimiento global de CH, aumenta con el tiempo (Figura 6.4e), evidenciando que es
principalmente un producto primario en la reaccion, cuyo rendimiento aumenta
cuando el catalizador se desactiva para la reaccion de reformado de metano (Ec. (6.1))
y este aumento es mas lento para valores de alto tiempo espacial, de acuerdo con la
atenuacion de la desactivacion del catalizador. No obstante, para el valor de tiempo
espacial mas alto el rendimiento de CH4 disminuye al inicio del experimento, pasa por
un minimo y posteriormente aumenta continuamente. Este comportamiento pecualiar
puede ser explicado porque las reacciones cataliticas de descomposicién/craqueo
(cuya extensidn es relevante a alto tiempo espacial) son reacciones lentas que estan
mas rapidamente afectadas por la desactivacion del catalizador que la reaccién de
reformado de metano. A 600 °C (Figura 6.5), el catalizador permanece parcialmente
activo incluso para un valor de tiempo espacial bajo de 0.15 geatatizadorN/Qbio-oit. A 700 °C
(Figura 6.4), el catalizador se mantiene activo para el valor tiempo espacial mas alto
(0.25 Qeatatizadorh/Qpio-oit) Y @ 650 °C (Figura 6.6), el catalizador sufre desactivacion
severa a todos los valores de tiempo espacial.

6.1.1.3. Relacion S/C

El efecto de la relacion molar vapor-carbono (S/C) en la alimentacion se ha
estudiado mediante variacion de los caudales de agua y nitrégeno mantenido constante
el caudal de bio-oil alimentado. La Figura 6.7 muestra la evolucién con el tiempo de
la conversion de oxigenados y el rendimiento de productos a 700 °C y tiempo espacial
de 0.25 QeatalizadorN/Qpio-oit Y diferentes valores de relacion S/C en la alimentacion (1.5,
3y 4.3). La conversion de oxigenados, el rendimiento de H, y CO, a tiempo cero
aumentan con el aumento de la relacion S/C en la alimentacion, mientras que los
rendimientos de CO y CH. disminuyen. Estas tendencias en la conversion de
oxigenados y el rendimiento de productos con el aumento del valor de S/C en la
alimentacion son més claramente observables en condiciones de reaccion con valores
mas bajos de temperatura y tiempo espacial, como en la Figura 6.8 (a 600 °C y
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0.075 QeatalizadorN/Qpio-oit) Y la Figura 6.9 (a 650°C y 0.25 QeatalizadorN/Qbio-oil). EStOS
resultados confirman que el exceso de agua en la alimentacion, por encima del valor
S/IC estequiométrico para el bio-oil alimentado, alrededor de 1.5, favorece las
reacciones de SR y WGS (Rodrigues y cols., 2020). Sin embargo, cabe destacar que
una relacion S/C demasiado alta en la alimentacién (por encima del valor de 6
utilizado en este trabajo) podria implicar efectos contraproducentes porque (i) la
adsorcion competitiva entre el agua y los oxigenados puede reducir la actividad
catalitica en la conversién de oxigenados (Quan y cols., 2017; Oar-Arteta y cols.,
2016) vy (ii) el alto consumo de energia para generar vapor disminuye la eficiencia
energética del proceso (Landa y cols., 2021). Ademéas, N. Gao y cols. (2021b)
enfatizan que un exceso de vapor podria enfriar los centros activos afectando a las
reacciones endotérmicas.

La evolucion con el tiempo de la conversion (Figura 6.7a) evidencia que el
aumento de la relacion S/C en la alimentacion atenta la velocidad de desactivacion.
Igualmente, se mitiga la disminucién en el rendimiento de H, y CO, (Figura 6.7b y
Figura 6.7c, respectivamente) y el aumento del rendimiento de HCs (Figura 6.7f) se
produce mas lentamente, en concordancia con la atenuacion de la desactivacion de las
reacciones cataliticas de SR y WGS. El mismo comportamiento se observa para las
otras condiciones de operacion estudiadas, Figura 6.8 y Figura 6.9. La explicacion de
estos resultados reside en la atenuacion bien establecida de la deposicién de coque
mediante el aumento de la concentracion de agua en el medio de reaccion (Z. Zhao
2020). La evolucion variable durante la reaccion de los rendimientos de CO y CH4
para los diferentes valores de S/C en la alimentacién (Figura 6.7, Figura 6.8 y Figura
6.9) es una consecuencia de la diferente extension de las reacciones de formacion y
desaparicion de estos compuestos intermedios, como se ha comentado anteriormente
para el efecto de la temperatura y del tiempo espacial. Por lo tanto, el rendimiento de
CO disminuye con el tiempo cuando es principalmente un producto final en el
esquema de reaccion (S/C = 1.5, cuando la reaccion WGS no esta promovida),
permanece constante cuando se comporta como un produtco intermedio (relacion
S/C =3) y aumenta levemente cuando se comporta como producto primario en el
esquema de reaccion (S/C = 6, cuando la reaccion WGS estd muy promovida). En las
condiciones de la Figura 6.7, correspondientes a un valor de tiempo espacial alto, el
rendimiento de CH4 pasa por un minimo con el tiempo de reaccion, como se explico
anteriormente, que se alcanza a valores mas altos de tiempo para una relaciéon S/C
alta, debido a la atenuacién de la desactivacion provocada por el exceso de agua.
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6.1.2. Analisis del catalizador desactivado

Los resultados del apartado anterior muestran que el nivel de desactivacion del
catalizador derivado de espinela Ni-Al depende de las condiciones de reaccion, y en
este apartado se examinan las posibles causas de la desactivacion. Para ello, el
catalizador desactivado en las diferentes reacciones se ha caracterizado por diversas
técnicas para determinar el posible grado de sinterizacion de las particulas de Ni°, y
para cuantificar y determinar las caracteristicas del coque depositado. Se han utilizado
las siguientes técnicas: difraccion de rayos X (XRD), oxidacién a temperatura
programada (TPO), espectroscopia fotoeléctrica de rayos X (XPS), microscopia
electronica de barrido combinada con espectroscopia de rayos X de energia dispersiva
(SEM-EDS) y espectroscopia Raman.

6.1.2.1. Andlisis estructural

Las propiedades estructurales del catalizador desactivado se han determinado
mediante andlisis XRD, con el objetivo de analizar el posible cambio del estado de
oxidacion y del tamafio de las particulas de Ni (posible sinterizacién). Esta técnica
permite ademas obtener informacién sobre el grado de cristalinidad del coque
depositado. Las Figura 6.10a-c muestran los difractogramas XRD de catalizador
desactivado al final de cada reaccion. Los difractogramas se han agrupado segun la
temperatura de reaccion, 600 °C (Figura 6.10a), 650 °C (Figura 6.10b) y 700 °C
(Figura 6.10c), agrupados por los diferentes valores de tiempo espacial estudiados y
la relacion S/C (1.5, verde; 3, naranja y 6 azul). Las muestras de catalizador
desactivado presentan picos de difraccion iguales a los del catalizador fresco (Figura
3.9), con presencia de las fases de AlO; (20 = 37.6,45.8y 67.0°) y Ni® (20=44.7y
52.09). En ninguna muestra se ha observado la presencia de NiO, lo que permite
descartar la oxidacion del Ni como posible causa de la desactivacion. EI tamafio del
cristal de Ni® de muestras de catalizador desactivado en condiciones seleccionadas se
muestra en la Tabla 6.2, que se ha calculado a partir del pico de difraccion a 26 = 52.0 ©
mediante la ecuacién de Scherrer. El valor estimado para el catalizador fresco es
13 nm y aumenta ligeramente en los catalizadores desactivados en un rango entre 13
y 18 nm. Estos cambios leves en el tamafio promedio del cristal de Ni° no evidencian
un fendmeno significativo de sinterizacion de las particulas de Ni, que también se
descarta como causa responsable de la desactivacion del catalizador en las
condiciones de reaccion estudiadas.
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Figura 6.10. Difractogramas de rayos X de los catalizadores desactivados a diferentes
condiciones de operacion: (a) 600 °C, (b) 650 °C y (c) 700 °C. Los valores en la
parte derecha de la gréafica corresponden al tiempo espacial (gcatalizadorh/Qbio-oil)

utilizado.

Los difractogramas de rayos X de los catalizadores desactivados también
proporcionan informacion sobre el coque depositado. Las muestras de catalizador
desactivado a 700 °C (Figura 6.10c) muestran un pico de difraccién a 26 = 26.3-26.6 °©
gue corresponden a las estructuras de carbono, como se ha comentado en apartados
anteriores (Ochoa y cols., 2017a), mientras que este pico no aparece para los
experimentos llevados a cabo a 600 y 650 °C. Este pico es bastante ancho y de baja
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intensidad, lo cual indica la escasa cristalinidad de tales estructuras y, por lo tanto, la
principal naturaleza amorfa del cogue. A pesar de ello, el aumento del tiempo espacial
a 700 °C (Figura 6.10c) aumenta la intensidad de este pico de difraccion, por lo que
sugiere la presencia de estructuras carbonosas mas cristalinas. Por otro lado, la
variacion de la relacion S/C en la alimentacién a esta temperatura (Figura 6.10c) no
afecta la intensidad de este pico.

Consequentemente, estos resultados evidencian que la cristalinidad del coque se
ve afectada por las condiciones de reaccion, mientras que la sinterizacién de los
cristales de Ni no es significativa dentro del rango estudiado de condiciones de
reaccion.

Tabla 6.2. Efecto de las condiciones de operacion sobre el tamafio promedio del cristal de Ni°,
el contenido del coque (Cc¢) y velocidad promedio de deposicién del coque (vc).

Condiciones operacion Ni°% nm 2Cc,%  °vc, mg/(g-min)
0.15 0 600 °C 13 14.1 0.987
9 GeatVGhioi 650 °C 13 93 1.250
S/IC=3
700 °C 16 14.3 0.807
0.075 geath/gbio-oil 14 11.2 3.17
700%c 0.15 geath/Qbvio-oi 16 14.3 0.807
S/C - 3 . gcat gblo—on . .
0.25 geath/Qpio-oil 16 16.0 0.510
200 °C SIC=15 16 13.8 0.877
SIC=3.0 16 16.0 0.510
0.25 gcath/gbio—oil
S/IC=43 18 175 0.541

(a) Calculado a partir de los perfiles TPO (area bajo la curva).
(b) Calculado como la relacion entre el contenido de coque y el tiempo de vida medio
(determinado a partir de los datos experimentales de conversién).

6.1.2.2. Analisis de la combustién de coque

Las caracteristicas de la combustién y la cuantificacion del coque depositado sobre
la superficie del catalizador se han determinado utilizando los analisis TPO. Las
Figuras 6.11 y 6.13 muestran los perfiles TPO del coque depositado sobre el
catalizador desactivado en diferentes condiciones de operacion, de nuevo agrupando
los resultados para analizar el efecto de la temperatura (Figura 6.11), tiempo espacial
(Figura 6.12) y relacion vapor-carbono (S/C) en la alimentacion (Figura 6.13).
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Figura 6.12. Perfiles TPO del catalizador desactivado a diferentes valores de tiempo espacial.
Condiciones de operacion: (a) 700 °C, S/C, 3; (b) 650 °C, S/C = 1.5; (c) 600 °C,

Temperatura (°C)

Temperatura (°C)

SIC = 6.
16 . 6 ‘ 10 .
._%14 a Coque I<—:—>Cuque 1] l b Coque I<—:—>Coque 1] c Coque I<—:—>Coque|l
T ! - : | s6 p
PP D AR e 8[ — 60 ]!
o A - o 5 ! 30 i
S0 0 /'\ o—1s 6f — 15/ |1
. N i | W [l
E gf vl 3t L A oL
2 of NI N 4 1
— v R 2r clf i 3
o 4f oA - 1A 2 o
I i L 1 i B H B
S 2f IR o L
[ AN R i\ Ll Y
0 200 400 600 8000 200_ 400 600 800 © 200 400 600 800

Temperatura (°C)

Figura 6.13. Perfiles TPO del catalizador desactivado con diferentes valores de relacion S/C
en la alimentacion. Condiciones de operacion: (a) 700 °C, 0.25 Geatalizadorh/Qbio-oil;
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Los perfiles TPO de todas las muestras desactivadas presentan dos rangos de
temperatura de combustidn que corresponden a dos fracciones de coque: por debajo
de 500 °C (coque I) y por encima de 500 °C (coque II). En la Figura 6.11 se observa
gue la temperatrau tiene un efecto muy importante sobre la naturaleza del coque
depositado, de modo que el coque formado a 600 °C es principalmente coque I, con
una pequefia presencia de coque Il. Por el contrario, el coque sobre el catalizador
desactivado a 650 y 700 °C es mayoritariamente coque Il. Sin embargo, los resultados
de las Figura 6.12 y Figura 6.13 muestran que el tiempo espacial y la relacion S/C
tienen un efecto marginal sobre el tipo de coque, de modo que el coque sobre el
catalizador desactivado a 700 °C y 650 °C con diferentes valores de tiempo espacial
(Figura 6.12a y Figura 6.12h, respectivamente) y valores de relacion S/C (Figura
6.13ay Figura 6.13b, respectivamente) es predominantemente coque Il. Sin embargo,
el coque | se forma preferentemte en todos los experimentos con una temperatura de
reaccion de 600 °C (Figuras 6.12c y 6.13c).

En la Tabla 6.2 se recogen los resultados del contenido de coque en el catalizador
desactivado y la velocidad de deposicion determinada en condiciones seleccionadas a
partir de los perfiles TPO (Figura 6.11-Figura 6.13). La velocidad de deposicion de
coque promedio que se ha calculado como la relacién entre el contenido de coque y
el tiempo de vida medio del catalizador (determinado a partir de los datos de
conversién). El analisis del efecto de la temperatura revela que el contenido minimo
de coque (9.3 %) se alcanza a 650 °C, pero con una velocidad de deposicion de cogue
maxima (1.250), lo cual es coherente con la desactivacion mas rapida a esta
temperatura intermedia (Figura 6.1). Ademas, el contenido de coque aumenta
levemente con el aumento del tiempo espacial, pero la velocidad promedio de
deposicion decrece notablemente. Asimismo, el aumento de la relacién S/C en la
alimentacion aumenta el contenido de coque, pero disminuye la velocidad promedio
de deposicion de coque porque una realcion S/C alta favorece la gasificacion del
coque (Ec. (1.20)) y las reacciones SR (Ecs. (1.11), (6.1) y (6.2)). Los resultados de
la velocidad de deposicion de coque promedio son consecuentes con el efecto de las
condiciones de reaccion en la velocidad de desactivacion observada en la Figura 6.1
y Figura 6.9: valores altos a 650 °C y con valores decrecientes de tiempo espacial y la
relacion S/C en la alimentacion. Sin embargo, los valores del contendio de coque no
explican la velocidad de desactivacion debido a la diferente duracion de las reacciones
(mayor duracion cuando la desactivacion es mas lenta).
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La presencia de dos fracciones de coque en los perfiles TPO es comin para los
catalizadores descativados en el reformado con vapor de oxigenados. Hay dos
hipétesis para explicar este fendmeno. Uno sostiene que el coque | se deposita encima
o cerca de la superficie del metal (incluso encapsulando los centros metélicos) y su
combustion se catalizada mediante los centros metalicos, resultando en valores de
temperatura de combustion mas bajos, mientras que el coque Il se asocia
presumiblemente con los dep6sitos en el soporte, cuya combustién no esta catalizada
(Ochoa y cols., 2020; X. Hu y cols., 2020b; Arandia y cols., 2020; Valle y cols.,
2018a). Otra hipdtesis sostiene que la presencia de dos valores de temperatura de
combustion diferentes puede ser atribuible a las diferentes naturalezas de coque
basadas en la formacion de carbono amorfo (quemando a baja temperatura) y carbono
filamentoso o estructuras grafiticas (quemando a alta temperatura) (L. He y cols.,
2020a; 2020b).

Los resultados de los andlisis TPO revelan que la temperatura de reaccién es la
variable méas relevante que afecta a la naturaleza o localizacion del coque en la
superficie del catalizador y, por consiguiente, a la desactivacion del catalizador. Por
ello, en el siguiente apartado se analizan mas a fondo los catalizadores desactivados
correspondientes a las diferentes temperaturas de reaccién (catalizadores desactivados
en las condiciones de la Figura 6.1) mediante otras técnicas (XPS, SEM o SEM-EDS
y espectroscopia Raman) con el propésito de dilucidar la naturaleza y ubicacion del
tipo de coque.

6.1.2.3. Composicién del coque

La composicion atomica de las especies presentes en la superficie del catalizador
fresco-reducido y de los catalizadores desactivados a diferente temperatura de
reaccion (en las condiciones de la Figura 6.1) se han determinado mediante analisis
XPS. La Tabla 6.3 resume la composiciéon atémica determinada usando XPS en un
area de 1x3 mm y en una capa superficial fina de aproximadamente 1-2 nm en cada
muestra de catalizador desactivado. Los resultados indican la presencia de tomos de
O, Al y Ni en la superficie del catalizador fresco (reducido), con 5.20 % (13.40 % en
masa) de atomos de Ni sobre la superficie de la particula. Considerando que el
contenido estequiométrico de Ni es 33 % en masa, se puede inferir que el Ni estd
localizado principalmente en una concentracion mas alta en el interior de la particula
(indetectable por XPS).
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Tabla 6.3. Composicion atémica (%) determinada mediante analisis XPS del catalizador
fresco (reducido) y los catalizadores desactivados a diferentes temperaturas de
reaccion, y resultados de deconvolucion de los espectros de carbono. Condiciones
de reaccion: tiempo espacial, 0.15 Qeatatizadorh/Qbio-oit; S/C, 3.

Componentes Fresco 600 °C 650 °C 700 °C

Carbono - 94.2 98.3 98.6
Oxigeno 60.0 3.90 1.70 1.40
Aluminio 34.8 1.90 N.D. N.D.
Niquel 5.20 N.D. N.D. N.D.
Deconvolucion de los espectros de carbono
sp% C-C,C-H 61.70 65.29 62.47
sp% C-C,C-H 11.93 11.69 12.77
C-O 8.07 8.28 8.93
0-C=0 6.35 6.18 6.74
orbital 7-nt 6.13 6.88 7.70

La composicion atomica de la superficie de los catalizadores desactivados
evidencia la severidad de la deposicion de coque, que conduce a la cobertura total de
la superficie del catalizador con coque a 650 y 700 °C, debido a que no se detecta Al
o Ni. Igualmente, este analisis evidencia que la superficie del soporte del catalizador
desactivado a una temperatura de reaccion de 600 °C esta menos cubierta por cogue
gue a temperaturas mas altas, lo cual podria ser relativo a la localizacion preferente
de coque en el interior de la particula donde hay una concentracion de Ni mas alta.
Los atomos de oxigeno estan también presentes en la superficie de los catalizadores
desactivados, unidos a atomos de C o Al. A 650 y 700 °C, los atomos de O se
combinan sélo con atomos de C, dado que no hay evidencia de aluminio en la
superficie de estas muestras, mientras que los atomos de O se combinan con &tomos
de C y Al en la superficie de los catalizadores desactivados a 600 °C. La naturaleza
oxigenada del coque indica que el coque se forma preferiblemente a través de la
descomposicidn de oxigenados (Ec. (1.17)).

El espectro de carbono de la superficie de los catalizadores desactivados (Figura
6.14) proporciona informacién sobre las especies de carbono de acuerdo con la forma
en que un dtomo de C interactda con los a&tomos circundantes. Cada espectro se ha
corregido mediante el método de la linea base de Shirley y deconvolucionado en cinco
picos principales (excluyendo la contribucion del SiC visto en 282.8 eV). Los
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resultados de estas deconvoluciones se muestran en la Tabla 6.3. Los picos se asignan
comunmente a (Ochoa y cols., 2014; Ochoa y cols., 2017a; b; Lesiak y cols., 2018;
Estrade-Szwarckopf, 2004; Dave y cols., 2015): C unido a otro &tomo de Co H (C-C
0 C-H) a 284.6 eV; &omo de C unido a un atomo de C que se une a un atomo de O
(C-COR) a 285.5 eV; atomo de C unido a un amo de O (C=0, CO-X) a 286.6 eV,
atomo de C unido a dos atomos de O (O=CO-) a 288.6 eV; y orbital de interacciones
n-m a 291.0 eV. Otra interpretacion posible para este espectro se basa en la presencia
de diferentes hibridaciones de carbono (sp? y sp®) (Lesiak y cols., 2018; Estrade-
Szwarckopf, 2004): los 4tomos de C unidos a 4&tomos de H o C con hibridacion sp? o
sp? tiene energias de enlace de 284.6 0 285.5 eV, respectivamente, mientras que los
unidos a atomos de O con hibridacion sp® o sp? tienen energias de enlace de 286.6 0
288.6 eV, respectivamente. Como se observa en la Tabla 6.3, los resultados no
muestran una clara tendencia de las diferentes especies de carbono hibridado sp?/sp®
u oxigenado con la temperatura de reaccidn, sino que son similares. Por otro lado, se
puede estimar aproximadamente una porcién relativa de carbono aromatico basado en
el pico del orbital de interacciones m-m, indicando que las especies aromaticas
(aromaticidad del coque depositado) aumentan con el incremento de las temperaturas
de reaccion.

Intensidad (u.a.)

300 295 200 285 280300 295 290 285 280300 295 290 285 280
Energia de enlace (eV) Energia de enlace (eV) Energia de enlace (eV)

Figura 6.14. Espectros XPS deconvolucionados (C 1s) de los catalizadores desactivados a
600 °C (a), 650 °C (b) y 700 °C (c). Condiciones de operacion: tiempo espacial,
0.15 gcatalizadorh/gbio-oil; S/C, 3.

6.1.2.4. Localizacion del coque

Los resultados XPS dieron pistas sobre la posible ubicacion preferente del coque
y se ha evaluado mas a fondo mediante SEM usando un detector secundario de
electrones o backscatter electron detector (SEM-BSD) o combinado con energy-
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dispersive X-ray spectroscopy (SEM-EDS), para los catalizadores desactivados en los
experimentos descritos en la Figura 6.1. La Figura 6.15 muestra las imagenes SEM-
BSD del catalizador fresco y desactivado a diferentes temperaturas de reaccién. Estas
imégenes proporcionana informacion sobre los elementos presentes sobre la
superficie de las particulas basadas en el hecho que el brillo depende del nimero
atdbmico de los elementos cuando se usa un BSD (Ochoa y cols., 2020). Por
consiguiente, el brillo de la imagen aumenta cuando la abundancia de los elementos
pesados (Ni o Al contabilizadas para las fases del catalizador) aumenta y disminuye
cuando la abundancia de los elementos ligeros (C contabilizado para los depdsitos de
cogue) aumenta.

Figura 6.15. Imagenes SEM-BSD (100X) del catalizador fresco-reducido () y el catalizador
desactivado a diferentes temperaturas: 600 °C (b), 650 °C (c) y 700 °C (d).
Condiciones de reaccion: tiempo espacial, 0.15 geatalizadorh/Gbio-oit; S/C, 3.

Las particulas del catalizador fresco (Figura 6.15a) muestran el color brillante
indicando la presencia absoluta de Al y Ni sobre la superficie externa. Por otro lado,
las particulas del catalizador desactivado a 600 °C (Figura 6.15b) son de color grisaceo
con dos tonos diferentes, haciendo evidente la presencia de dos particulas diferentes.
Sin embargo, las particulas de los catalizadores desactivados a 650 °C (Figura 6.15c)
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y 700 °C (Figura 6.15d) muestran el color mas oscuro con una elevada uniformidad,
indicando la presencia predominante de C sobre la superficie externa. La falta de
uniformidad de las particulas del catalizador desactivado a 600 °C indica el diferente
alcance de la deposicion de coque sobre la superficie externa de las particulas del
catalizador. Por lo tanto, las particulas brillantes deberian tener menos depoésitos de
coque en la superficie externa de las particulas del catalizador. Estas observaciones
hacen evidente que el coque se deposita preferiblemente sobre la superficie interna de
las particulas del catalizador a 600 °C, donde se localizan la mayoria de los cristales
de Ni, mientras que el coque se deposita sobre la superficie externa del catalizador a
650 y 700 °C.

El anélisis de la localizacion del coque se ha complementado usando SEM-EDS.
La Figura 6.16 muestra las imagenes SEM para los catalizadores desactivados y sus
mapas correspondientes de los elementos medidos con EDS. En el Capitulo 3 se ha
mostrado un analisis similar para el catalizador fresco (reducido). EI mapa de C revela
un contenido de coque extremadamente alto en la superficie del catalizador
desactivado a 650 y 700 °C, bloqueando la superficie de las particulas de Ni y Al-Os.
Sin embargo, los mapas de Al y Ni de los catalizadores desactivados a 600 °C
evidencian que parte de las superficies de Ni y Al,Os, respectivamente, estan libres de
coque. Adicionalmente, al comparar los mapas de Ni y C del catalizador desactivado
a 600 °C, se evidencia que las zonas con mas abundancia de cogue corresponden a
zonas con menor abundancia de particulas de Ni, indicando presuntamente que el
coque se deposita en los centros de Ni y éste evita la deteccion del Ni. La baja cantidad
de Ni sobre la superficie del catalizador desactivado a 650 y 700 °C (de acuerdo con
los anélisis XPS en la Tabla 6.3) debe ser atribuido a la alta abundancia de coque en
la superficie de estos catalizadores desactivados, que dificulta la deteccion de Ni.
Ademas, la mayoria de los cristales de Ni podrian estar localizadas presumiblemente
en el interior de la particula, conforme con los resultados de los anélisis XPS.

6.1.2.5. Morfologia del coque

La Figura 6.17 muestra las imagenes SEM (ampliacién de 80000X) de los
catalizadores desactivados a diferentes temperaturas de reaccion que corresponden a
los experimentos descritos en la Figura 6.1. Las particulas tipicas del catalizador
fresco (Figura 3.10) muestra una textura granular uniforme, correspondiente a las
fases de alumina porosa (Y. Hu y cols., 2014). Las particulas del catalizador
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desactivado (Figura 6.17) muestran depdsitos de coque en forma de filamentos de
carbono en la superficie externa, con diferentes caracteristicas segun la temperatura

de reaccion.
] (63
20 ym

Mapa Ni ‘ Mapa Ni

Figura 6.16. Imagenes SEM (5000X) y mapas de los elementos detectados por EDS del
catalizador desactivado a 600 °C (a), 650 °C (b) y 700 °C (c). Condiciones de
reaccion: tiempo espacial, 0.15 Qeatatizadorh/Qbio-oil; S/C, 3.
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Figura 6.17. Iméagenes SEM (80000X) de las muestras de catalizador desactivado a 600 °C
(a, b), a650°C (c) y a 700 °C (d). Condiciones de reaccién: tiempo espacial,
0.15 Qeatalizador/Gpio-oil; S/C, 3.

Al analizar varias particulas en cada muestra de cada catalizador, se ha observado
un alto grado de uniformidad en la morfologia de la superficie en los catalizadores
desactivados a 650 (Figura 6.17c) y 700 °C (Figura 6.17d), como se ha observado
previamente en el catalizador fresco-reducido (Figura 3.10). Sin embargo, se ha
podido distinguir dos morfologias diferentes de la superficie para las particulas del
catalizador desactivado a 600 °C (Figura 6.17a y Figura 6.17b), que esta relacionado
con las dos particulas diferentes observadas utilizando SEM —-BSD (Figura 6.15b).

La naturaleza filamentosa del coque se ha observado en el SR de bio-oil sobre otros
catalizadores de Ni (Ochoa y cols., 2017a; Wu y cols., 2013) y también se ha
observado generalmente en el SR de oxigenados puros en catalizadores de Ni (L. He
y cols., 2017; Montero y cols., 2019). Sin embargo, los filamentos de carbono
observados en esta Tesis son diferentes de los filamentos de carbono tipicos
observados en otros catalizadores en términos de ser mas pequefios con diferentes
longitudes y anchuras. Los filamentos formados a 600 °C tienen diferentes
caracteristicas, siendo mas delgados y sueltos en las particulas mas brillantes y mas
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gruesos y abundantes en las particulas mas oscuras. Las particulas méas brillantes
muestran también una abundancia baja de filamentos de carbono, como se evidencia
en la Figura 6.18b a una ampliacién menor, en la que la superficie de las particulas
puede ser vista en la imagen SEM con una formacion incipiente de los filamentos.
Ademas, algunos filamentos se ven compactados en las particulas mas oscuras
(Figuras 6.17D), indicando la deposicién de otra fase de carbono entre ellas. A 650 °C
(Figuras 6.17c y 6.18c), el tamafio de filamentos es heterogéneo, algunos de ellos son
notoriamente mas grandes que los observados en las otras muestras. A 700 °C (Figuras
6.17d y 6.18d), los filamentos tienden a ser mas ordenados (compactados) con
didmetros mas uniformes, que indica la deposicién de otra fase de carbono entre los
filamentos. Esta segunda fase de carbono puede corresponder al carbono pirolitico
con una estructura similar al grafito, que explica la cristalinidad leve observada en los
difractogramas XRD para los catalizadores desctivados a 700 °C. Por el contrario, la
fase de carbono depositada entre los filamentos a 600 °C es amorfa porque los
difractogramas XRD no muestran cristalinidad y los perfiles TPO tienen una
temperatura de combustién baja.

Comparando estos resultados con los de desactivacion (Figura 6.1), la
desactivacion méas lenta observada a 600 °C puede estar relacionada con la menor
abundancia y diametro de los filamentos de carbono en algunas particuas,
evidenciando una formacidn incipiente de filamentos de carbono. Para probar esta
relacién, se ha comparado este resultado con el experimento a 600 °C y condiciones
similares hasta observar la completa desactivacion del catalizador después de 13 h de
reaccion. Después, el catalizador desactivado se ha analizado usando andlisis SEM.
La imagen SEM (Figura 6.19) muestra que la abundancia y el diametro de los
filamentos de carbono son mayores que los observados a 4.5 h de reaccion (Figura
6.17ay Figura 6.17b), con una presencia mayor de carbono amorfo depositado entre
los filamentos. Curiosamente, el catalizador desactivado a 600 °C después de 13 h de
reaccion (desactivacion completa) muestra mayoritariamente la presencia de coque |
(Figura 6.20), confirmando la deposicion de carbono amorfo entre los filamentos.
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[ 4

Figura 6.18. Imagenes SEM (35000X) del catalizador fresco y reducido (a) y el catalizador
desactivados a diferentes temperaturas de reaccién: 600 °C (b), 650 °C (c) y
700°C (d). Condiciones de reaccidn: tiempo espacial, 0.15 Qcatalizador/Qbio-oil;
S/C, 3.

Estos resultados evidencian que el aumento de la temperatura (entre 600 y 650 °C)
favorece el crecimiento de filamentos de carbono encima de los centros de Ni. El
aumento en el tamafio de los filamentos de carbono a 650 °C puede originar el
desprendimiento de cristales de Ni del soporte, causando un encapsulamiento de los
cristales de Ni (dentro del filamento de carbono), y la deposicion directa de estos
filamentos de carbono encima de la superficie del soporte, bloqueando el acceso a los
centros del soporte, lo que origina una rapida desactivacion. Sin embargo, el aumento
de la temperatura hasta 700 °C previene ligeramente el crecimiento de filamentos de
carbono (L. He y cols., 2017), posiblemente favoreciendo las reacciones de
gasificacion del coque (Ec. (1.19)), pero promueve la formacién y deposicion de una
fase de carbono similar al grafito aparentemente en la superficie del soporte que causa
también desactivacion.
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Figura 6.19. Imagen SEM (80000X) del catalizador desactivado a 600 °C tras 13 h de reaccion
en condiciones similares a las de la Figura 6.1.
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Figura 6.20. Perfiles TPO del catalizador desactivado a 600 °C durante diferentes tiempos de
reaccion: Condiciones: tiempo espacial, 0.15 Qcatalizador/Qbio-oil; S/C, 3.

6.1.2.6. Estructura del coque

La Figura 6.21 muestra el espectro Raman normalizado de los catalizadores
desactivados a diferentes temperaturas de reaccion correspondientes a los
experimentos descritos en la Figura 6.1. Todos los espectros muestran caracteristicas
similares: dos bandas de resonancia de primer orden (Figura 6.21b) con méaximos a
~ 1337-1344 cm* (carbonos hibridados sp? en anillos aromaticos denominados banda
D) y ~1597 cm? (carbonos hibridados sp? en anillos aromaticos y olefinas
denominados banda G) y bandas de segundo orden moduladas irregulares en la region
2250-3250 cm™* (Figura 6.21a) (Ferrari y Robertson, 2000). Las bandas Dy G y las
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bandas moduladas irregulares a 2250-3250 cm™ son caracteristicas de diversas
estructuras de carbono. Basandonos en el analisis previo del coque depositado
(analisis XRD y SEM), estos espectros Raman pueden corresponder al carbono
filamentoso con alto grado de amorficidad debido a las longitudes atipicas en
comparacion con las de los nanotubos de carbono.
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Figura 6.21. Espectro Raman de los catalizadores desactivados a diferente temperatura (a) y
la ampliacion de sus bandas de resonancia de primer orden (b). Condiciones de
operacion: tiempo espacial 0.15 geatalizadorh/Gbio-oit; S/C, 3.

Para evaluar mejor los parametros tipicos Raman, se ha deconvolucionado cada
espectro en cuatro picos lorentzianos, mostrando como ejemplo la deconvolucidn para
el catalizador desactivado a 700 °C (Figura 6.22), con posiciones en 1180 cm™
(posiblemente asignado a carbonos hibridados sp®), 1337-1344 cm™ (banda D),
1490 cm* (asignado a fases de carbono amorfo) y 1597 cm* (banda G) (Valle y cols.,
2012). Los resultados de la deconvolucién, recogidos en la Tabla 6.4, muestran que la
posicion de la banda D y la intensidad relativa de las bandas D y G (Io/lc) aumenta al
incrementar la temperatura de reaccion. Asimismo, la anchura del pico a media altura
de la banda D (FWHMp) es menor para el catalizador desactivado a 700 °C que para
los desactivados a 650 o 600 °C, mientras que no se observa una tendencia clara
respecto a FWHM de la banda G.

La interpretacion del espectro Raman no es sencilla ni absoluta, dado que los
resultados observados indican la presencia de filamentos de carbono altamente
amorfos. Por lo tanto, una aproximacion apropiada puede ser considerar la
interpretacion para carbonos amorfos propuesta por Ferrari y Robertson (2000), en la
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que el aumento en la relacion Ip/lg indica un aumento en el tamafio de dominios
ordenados (grafitizacion). Los parametros de deconvolucién obtendios en esta Tesis
indican que los depdsitos de coque podrian tener un mayor grado de orden o
grafitizacién a 700 y 650 °C que a 600 °C, lo que es coherente con los rangos de
temperatura de combustidn observados en los perfiles TPO. Estos resultados también
son coherentes con los resultados de los analisis XRD y SEM mostrados previamente,
haciendo evidente que el aumento en el tamafio del filamento de carbono a 650 °C y
la deposicidn de carbon pirolitico entre filamentos de carbono (con una fase cristalina)
a 700 °C aumentan el grado de grafitizacién del coque.

Intensidad (u.a.)

0 N " 1 "
1800 1600 1400 1200 1000
Variacion Raman (cm'1)

Figura 6.22. Espectro Raman deconvolucionado en cuatro picos lorentzianos. Condiciones de
operacion: temperatura, 700 °C; tiempo espacial 0.15 Geatalizadorh/Gbio-oit; S/C, 3.

Tabla 6.4. Parametros de deconvolucion del espectro de Raman de los catalizadores
desactivados a diferentes temperaturas de reaccion. Condiciones de operacion:
tiempo espacial 0.15 Qcatalizadorh/Qbio-oil; S/C, 3.

Parametro 600 °C 650 °C 700 °C
Posicion banda D (cm™?) 1337 1342 1344
FWHMp (cm'®) 154 157 139
FWHMg (cm™) 53 61 56
Relacion Ip/lg 0.62 0.73 0.76
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6.1.3. Discusion de resultados

Los resultados confirman la alta actividad y selectividad de H, del catalizador
derivado de espinela NiAl,O, para el reformado con vapor de bio-oil a temperatura
moderada (600-700 °C), alcanzando un rendimiento de H. del 90 % a bajo tiempo
espacial. La sinterizacién de los cristales de Ni es insignificante en estas condiciones
de reaccion y el catalizador sufre desactivacion principalmente por deposicion de
coque. El aumento del tiempo espacial (0.038-0.25 Geatalizadorh/Qbio-oit) Y la relacion
molar carbono-vapor en la alimentacién (1.5-6) contribuye a atenuar la velocidad de
deposicion de coque, cuya naturaleza y localizacion depende principalmente de la
temperatura de reaccion.

El coque se compone de filamentos cortos y heterogéneos, y la estructura depende
de la temperatura de reaccion. Los filamentos formados a 600 °C son mas delgados y
sueltos, localizados preferentemente en los cristales de Ni dentro de las particulas del
catalizador, mientras que los formados a 650 o 700°C son mas largos y mas
desarrollados/estructurados, y localizados sobre el soporte del catalizador, y tienen un
mayor grado de estructuracién y orden (filamentos copactados) a mayores valores de
temperatura. Ademas, la deposicién de fases de carbono amorfo y pirolitico entre los
filamentos observado a 600 y 700 °C, respectivamente, también contribuyen a la
desactivacion del catalizador.

La seleccion de la temperatura de reaccion en el rango 600-700°C afecta
notablemente a la estabilidad del catalizador con un efecto complejo. Asi, el aumento
en la temperatura favorece la formacion y gasificacion del cogque, promoviendo la
formacién de un coque mas estructurado que tiende a depositarse en el soporte del
catalizador y es mas dificil de gasificar (particularmente a 650 °C). En consecuencia,
la reaccion debe llevarse a cabo a 600°C para que los reactantes tengan una
accesibilidad més eficiente a los centros cataliticos (de Ni y alimina). El aumento de
la temperatura favorece el crecimiento del coque sobre la superficie del soporte de
alumina, lo que conduce a una rapida desactivacion debido a la limitada disponibilidad
de los centros de alimina para la adsorcién y disociacion del agua.
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6.2. ROL DE LA COMPOSICION DEL BIO-OIL EN LA SELECCION DE
LA TEMPERATURA

Los resultados de los Capitulos 4 y 5 de esta Tesis han puesto de manifiesto que
los cambios en la composicion del bio-oil originados por los tratamientos de
acondicionamiento mediante extraccion de fenoles (Capitulo 4) o mediante una etapa
previa de pre-reformado con dolomita (Capitulo 5), afectan de forma relevante tanto
al contenido como, especialmente, a la naturaleza del coque depositado en el
catalizador derivado de NiAl.O, y, por consiguiente, a su estabilidad. Estas
diferencias en la deposicién de coque son atribuibles a los cambios en la composicion
del bio-oil originados por los tratamientos de acondicionamiento. La temperatura de
operacion utilizada en la etapa de reformado con catalizador de Ni en estos capitulos
fue 700 °C, seleccionada en base a estudios previos llevados a cabo con catalizadores
de Ni soportados con diferentes soportes (Arandia y cols., 2017; Valle y cols.,
2018a; b).

Por otro lado, el andlisis del efecto de las condiciones de reaccion sobre el
comportamiento cinético del catalizador NiAl.O4 en el SR de bio-oil 1, mostrado en
el Apartado 6.1, ha puesto de manifiesto que la temperatura de reaccion es la variable
gue mas afecta a la naturaleza, estructura y ubicacion del coque depositado en el
catalizador. Asi, se ha concluido que 600 °C es la temperatura mas adecuada para el
reformado del bio-oil 1, dado que permite obtener un elevado rendimiento inicial de
H, muy similar al obtenido a 650 y 700 °C, vy, sobre todo, proporciona una mayor
estabilidad del catalizador, debido a la deposicién de un coque con menor caracter
desactivante, a esa temperatura, que el coque depositado a elevada temperatura de
reaccién. Las variables tiempo espacial y relacién S/C de la alimentacion, si bien
afectan al contenido de coque, tienen un rol minoritario sobre su naturaleza.

Por tanto, es evidente que el mecanismo de deposicion de coque en el catalizador
NiAlbO4 es complejo, que esta altamente influenciado tanto por la composicion del
bio-oil como por la temperatura de reformado. Para una mejor comprension del
mecanismo de desactivacion de este catalizador, en este apartado se ha analizado el
efecto del binomio temperatura/(composicion del bio-oil) sobre la desactivacion del
catalizador derivado de NiAl;O., con especial atencién en la desactivacion por
deposicion de coque. Para ello, se ha comparado el comportamiento cinético del
catalizador a baja (600 °C) y alta (700 °C) temperatura en el reformado con vapor de
tres alimentaciones con diferencias significativas en su composicion de oxigenados:
1) bio-oil 2 completo, 2) bio-oil 2 acondicionado mediante extraccion de fenoles y

234



Efecto de las condiciones de operacion

3) bio-o0il 2 sometido a un pre-reformado con dolomita en linea, previo a la etapa de
reformado con el catalizador de Ni. Con este estudio se pretende analizar el efecto
tanto de una gran diferencia de composicion del bio-oil derivada de tratamientos
previos de acondicionamiento del mismo, como pequefias diferencias de composicion
como las que hay entre los dos bio-oils utilizados en la Tesis, con mayor contenido de
acidos y ésteres, y menor contenido de sacaridos y fenoles en el bio-oil 2 respecto del
bio-oil 1 (Tabla 3.6).

6.2.1. Composicion de las alimentaciones de bio-oil

En las Tabla 6.5 y Tabla 6.6 se muestra la composicion del bio-oil que accede al
reactor de reformado para las 3 alimentaciones consideradas. Para el bio-oil 2
completo y bio-oil 2 acondicionado por extraccion de fenoles, Tabla 6.5, la
composicion es constante con el tiempo, y corresponde a la de la corriente de volatiles
a la salida de la etapa de tratamiento térmico (llevado a cabo a 500 °C). Al comparar
las composiciones antes y después del tratamiento térmico, para el bio-oil 2 completo
se observa que dicho tratamiento conlleva un aumento del contenido de sacéaridos,
cetonas y 4cidos, mientras que la concentracion de fenoles disminuye
significativamente. Para el bio-oil acondicionado por extraccion de fenoles, el
tratamiento térmico conlleva, sin embargo, una notable disminucién de los sacaridos
y aumento de los ésteres, mientras que los fenoles y acidos disminuyen ligeramente y
las cetonas aumentan levemente. Por otro lado, la principal diferencia en la
composicion de las corrientes de salida del tratamiento térmico de las dos
alimentaciones (bio-oil 2 completo y acondicionado) es un significativo menor
contenido de fenoles y mayor contenido de sacaridos para el bio-oil acondicionado
(3.7 y 28.9 %, respectivamente) que para el bio-oil completo (10.6 % de fenoles y
19.0 % de sacéridos).

En el caso de la tercera alimentacion considerada en este estudio (Tabla 6.6),
bio-oil que ha sido pre-reformado con dolomita, la composicion de oxigenados varia
a lo largo de la reaccion debido a la progresiva desactivacion de la dolomita utilizada
en la etapa de pre-reformado, llevada a cabo a 500 °C y con tiempo espacial de
dolomita de 0.9 gaolomita /Qbio-oit. La principal diferencia de esta alimentacion respecto
a las alimentaciones antes comentadas tras el tratamiento térmico reside en el elevado
contenido de cetonas resultante del reformado con dolomita (aunque disminuye
progresivamente a lo largo de la reaccién), e igualmente un elevado contenido de
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fenoles (especialmente a partir de 1 h de reaccion, coincidiendo con la saturacion de
la dolomita con CO,, como se coment6 en el Apartado 5.1). y reducido contenido de
sacéaridos, especialmente al inicio de la reaccion.

Las condiciones de operacion en la etapa de reformado con catalizador de Ni para
las 3 alimentaciones consideradas han sido: 600 °C y 700 °C; tiempo espacial,
0.14 gcatlizadorh/Qpio-oi1, Y relacion vapor-carbono (S/C), de 3 para el bio-oil completo y
con pre-reformado con dolomita, mientras que para el bio-oil acondicionado por
extraccion de fenoles la relacién ha sido 6 (esta condicionada por el mayor contenido
acuoso del bio-oil resultante del tratamiento de extraccion de fenoles).

Tabla 6.5. Composicién semi-cuantitativa (% area) del bio-oil 2 completo y acondicionado
por extraccion de fenoles, antes y después del tratamiento térmico (a 500 °C).

Bio-oil 2 Bio-oil 2 acondicionado
Antes Después Antes Después
Acidos 195 28.8 19.6 17.2
Acético 16.6 20.8 134 15.9
Cetonas 21.4 26.4 10.8 11.8
Lineales 17.1 20.7 8.5 104
Acetona 5.2 1.0 0.3 1.2
Acetol 94 15.4 - 7.3
Ciclicas 4.3 5.7 2.4 14
Esteres 11.3 11 3.2 17.5
Furanos/Furanonas 5.0 4.4 9.1 55
Alcoholes 3.2 2.0 8.2 8.9
Aldehidos 6.8 6.4 1.0 45
Eteres 0.8 1.2 1.0 1.9
Sacéaridos 13.7 19.0 41.32 28.9
Levoglucosano 111 13.8 35.43 26.4
Fenoles 18.4 10.6 4.3 3.7
Aquil-fenoles 14 0.7 0.0 0.4
Guaiacoles 11.1 2.6 1.1 0.1
Catecoles 0.9 35 2.4 2.9
Otros 5.0 3.8 0.8 0.4
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Tabla 6.6. Evolucion con el tiempo de la composicion semi-cuantitativa (% &rea) de la
corriente de oxigenados a la salida de la etapa de pre-reformado con dolomita a

500 °C y tiempo espacial, 0.9 gaolomitah/Gbio-oit. Alimentacién: bio-oil 2.

05h 1lh 2h 3h 4h
Acidos 0.7 4.2 4.6 10.1 6.6
Acético - 1.8 3.2 34 2.9
Cetonas 82.7 58.5 51.1 35.5 26.2
Lineales 38.6 27.3 25.1 16.6 9.9
Acetona 22.8 25.7 18.6 11.3 7.5
Acetol - 0.3 0.9 1.3 1.0
Ciclicas 44.1 31.2 26.0 18.9 16.4
Esteres 0.1 - 0.2 0.2 0.9
Furanos/Furanonas 0.4 1.7 1.9 3.8 3.9
Alcoholes 3.3 2.7 4.7 4.8 3.7
Aldehidos 3.2 2.5 5.2 5.0 1.8
Eteres - - - 0.1 0.2
Sacaridos - 4.9 6.1 10.9 15.7
Levoglucosano - 1.9 2.3 6.3 10.2
Fenoles 9.7 23.4 25.6 29.2 39.8
Aquil-fenoles 9.3 23.4 59 5.9 9.1
Guaiacoles 0.1 - 1.6 2.2 8.1
Catecoles 0.3 - 174 19.7 19.9
Otros - - 0.7 14 2.7
Hidrocarburos - 2.1 0.6 0.4 1.1
Lineales - 2.1 0.6 0.4 1.1
Ciclicos - - - - -

Para calcular los indices de reaccion se debe conocer la composicion elemental del
bio-oil que accede a la etapa de reformado. Esta composicién se ha calculado mediante
un balance de materia, considerando la composicién elemental del bio-oil alimentado
al sistema, y la cantidad y composicién de LP depositada en la Unidad 1 utilizada para
tratamiento térmico del bio-oil o bien para (tratamiento térmico + pre-reformado con
dolomita) en el proceso de 2 etapas en serie. Las composiciones del bio-oil antes y
después del tratamiento térmico, junto con el rendimiento y composicion de LP se
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muestran en la Tabla 6.7. Se incluye en la tabla el correspondiente rendimiento
estequiométrico de H, (méaximo alcanzable por mol de C alimentado en el bio-oil).

Tabla 6.7. Rendimiento y la composicién de la lignina pirolitica (LP) depositada en el
tratamiento térmico de bio-oil 2 completo y acondicionado por extracciéon de
fenoles, composicidn elemental del bio-oil tras el tratamiento térmico de ambas
alimentaciones y tras el pre-reformado con dolomita, y valor del rendimiento
maximo de H, (F°%) en el SR de cada una de las alimentaciones.

Alimentacion Bio-oil completo  Acondicionado  Pre-reformado
Bio-oil alimentado C39H6.9029 Cs8Hs55030 C39H69029
Rendimiento LP, 17.7 % 6.2 % 9.5 %
0 €N Masa
mposicién
CodepIZSII_CFIJO Ce.1H36015 Cr7.0H3800.7 Ce.1H36015
Bio-oil tratado C35H76032 C2.9H63037 Cs7H72030
F%2 (mol Haz/mol C) 2.18 1.8 2.16

Como se observé en el Capitulo 4 para el bio-oil 1, alimentando bio-oil completo
se obtiene un rendimiento muy superior de LP que al alimentar bio-oil acondicionado,
debido principalmente al menor contenido de agua y mayor contenido de compuestos
fenodlicos del bio-oil completo. La corriente de oxigenados resultante del tratamiento
térmico es menos carbonosa e hidrogenada para el bio-oil acondicionado, de modo el
rendimiento estequiométrico de H, es significativamente menor que para el SR del
bio-o0il completo. Implementar una etapa de pre-reformado con dolomita en la rama
de salida de la Unidad 1 utilizada para al tratamiento térmico conlleva una
disminucién considerable del rendimiento de LP depositada en esta unidad, aunque
su efecto en la composicion de la LP y del bio-oil tratado resultante, asi como en el
rendimiento estequiométrico de H, no es significativo.

6.2.2. Actividad y estabilidad del catalizador

El comportamiento cinético del catalizador en el SR a 600 y 700 °C de las tres
alimentaciones consideradas se muestra en las Figura 6.23-Figura 6.25, que muestran
la evolucion con el tiempo de la conversion (gréficos a) y de los rendimientos de
productos (graficos b-f) en el SR para las diferentes alimentaciones de bio-oil
consideradas.
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Figura 6.23. Evolucién con el tiempo de la conversidn de oxigenados (a), y el rendimiento de
H (b), CO; (c), CO (d), CH4 (e) e HCs (f) en SR del bio-oil 2 completo a 600 y
700 °C y con tiempo espacial de 0.14 geatalizadorh/bio-oil-
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Figura 6.24. Evolucion con el tiempo de la conversion de oxigenados (a), y el rendimiento de
Hz (b), CO2 (c), CO (d), CHa4 (e) e HCs (f) en el SR del bio-oil 2 acondicionado

por extraccion de fenoles, a 600 y 700 °C y con tiempo espacial de
0.14 gcatalizadorh/gbio—oil-
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Figura 6.25. Evolucion con el tiempo de la conversion de oxigenados (a), y el rendimiento de
H, (b), CO: (c), CO (d), CH4 (e) e HCs (f) en el proceso PSR-SR del bio-oil 2.
Condiciones etapa PSR: 500 °C; tiempo espacial, 0.9 Qdolomitah/Obio-oil-
Condiciones etapa SR: 600 y 700 °C, tiempo espacial, 0.14 Jcatalizadorh/bio-oil-
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En la Figura 6.23 se comparan la evolucion de los indices de reaccion en el SR de
bio-o0il 2 completo hasta casi completa desactivacién del catalizador. El tiempo de
vida del catalizador es muy superior al operar a 600 °C (13 h) en comparacion con
700 °C (7.5 h). A ambas temperaturas la conversion de oxigenados a tiempo cero es
completa y el rendimiento inicial de H, es cercano al 90 %, siendo ligeramente mas
elevada a 700 °C. El rendimiento de H, y de CO; disminuyen a ambas temperaturas
de forma casi paralela a la conversion de oxigenados, siendo mas rapida la
desactivacion observada a 700 °C. Los rendimientos del resto de productos carbonosos
aumentan con el tiempo, mas rapidamente a 700 °C, a medida que las reacciones de
su reformado van siendo afectadas por la desactivacion del catalizador. Estos
resultados son muy similares a los obtenidos en el SR del bio-oil 1 (Apartado 6.1.1)
lo que indica que los pequefios cambios de composicion entre ambos bio-oils no
afectan significativamente al comportamiento cinético del catalizador (tanto en cuanto
a su actividad para el reformado como la estabilidad).

La Figura 6.24 compara los resultados de conversion de oxigenados (gréafica a), y
el rendimiento de productos (gréaficos b-f) en el reformado con vapor a 600 y 700 °C
del bio-oil acondicionado por extraccion de fenoles. La conversion de oxigenados a
tiempo cero es completa a 700 °C, pero no se alcanza conversion completa a 600 °C
para el valor de tiempo espacial y relacién S/C utilizados en la reaccién. En
concordancia, el rendimiento de H; a tiempo cero es notablemente mayor a 700 °C
(cercano a 90 %) que a 600 °C (alrededor del 72%). Este resultado pone de manifiesto
una menor reactividad de esta alimentacién de bio-oil acondicionado respecto al
bio-oil completo. Contrariamente a lo observado para el bio-oil 2 completo, en el SR
del bio-oil acondicionado la estabilidad del catalizador aumenta de manera
considerable al aumentar la temperatura de reaccién de 600 °C a 700 °C. Asi, la
conversién de oxigenados y los rendimientos de H, y CO; a 700 °C se mantienen
constantes durante 3 h aproximadamente, y muestran posteriormente una ligera
disminucién con el tiempo, mientras que a 600 °C se observa desde el inicio de la
reaccion una rapida disminucion tanto de la conversién como de los rendimientos de
H> y CO2, mostrando el catalizador un estado de casi completa desactivacion poco
después de 2 h (~ 150 min). El rendimiento casi constante del CO a lo largo del tiempo
a 600 °C puede explicarse por una similar velocidad de desactivacion de las reacciones
que conducen a su formacién (reacciones de reformado) como a su desaparicion
(reaccion WGS). Cabe apuntar que, para interpretar correctamente la rapida
desactivacion observada a 600 °C en la Figura 6.24, debe tenerse en cuenta que la
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conversion de oxigenados es incompleta y, como se visto en el Apartado 6.1 (Figura
6.2), una situacion de conversion incompleta conduce a una muy rapida desactivacion
del catalizador.

La Figura 6.25 muestra los resultados de conversion de oxigenados (grafica a) y
rendimiento de Hz (b) y productos de carbono (c-f) a la salida del reactor de reformado
operando a 600 °C y 700 °C en el sistema (PSR-SR), con una temperatura de la etapa
PSR de 500 °C. Para una mejor interpretacion de los resultados, se muestran también
los valores de conversion y rendimiento de H; a la salida de la etapa PSR (lineas),
correspondientes a la actividad de la dolomita. La conversion de oxigenados a tiempo
cero para ambas temperaturas de reformado es completa, aunque hay diferencia en los
valores de rendimiento inicial de Hz, que es mayor a 700 °C (~ 80 %) que a 600 °C
(~ 70 %). La diferencia en los rendimientos de H2 pone de manifiesto que el aumento
de la temperatura potencia las reacciones de reformado frente a las de
craqueo/descomposicion de los oxigenados, cuya composicion en este caso viene
determinada por la conversién alcanzada en la etapa PSR con dolomita. La mayor
actividad para el reformado de oxigenados a 600 °C se evidencia también por el mayor
rendimiento inicial de CO obtenido a 700 °C que a 600 °C (Figura 6.25d), a pesar de
gue termodinamicamente a elevada temperatura se favorece la reacciéon WGS reversa.

En el proceso PSR-SR, la estabilidad del catalizador también es notablemente
diferente a ambas temperaturas de la etapa SR. A 700 °C se observa un periodo inicial,
de alrededor 1 h de duracion, en el que la conversion se mantiene constante,
probablemente debido a un exceso de catalizador respecto al necesario para alcanzar
conversién completa en estas condiciones. Posteriormente se produce un descenso
rapido y continuado de la conversién, asi como de los rendimientos de H,, CO, y CO,
y en paralelo aumento de los rendimientos de CH4 y de HCs, hasta llegar a un estado
de desactivacion casi completa al cabo de 4h de reaccién, con valor final de la
conversion de alrededor del 70 % (superior al alcanzado tras la etapa PSR con
dolomita, dada la mayor temperatura de la etapa SR), y rendimientos muy bajos de H-
y CO, similares a los obtenidos por rutas térmicas de conversion del bio-oil a 700 °C
(Arandiay cols., 2017). Sin embargo, a 600 °C la conversion disminuye casi desde el
inicio de la reaccion, pero mas lentamente que a 700 °C, de modo que al cabo de 4 h
de reaccion el catalizador mantiene aiin una actividad significativa, con conversion de
alrededor del 83%, y rendimiento de H, del 40%. Por tanto, el reformado a 600 °C en
el proceso PSR-SR conduce a una mayor estabilidad del catalizador, al igual que se
ha observado en el SR convencional del bio-oil 2.
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Cabe apuntar que la peculiar evolucion de los rendimientos de H,, CO, y CO al
inicio de la reaccidn, con un periodo bastante estable en los primeros 50 min, seguido
de un rapido aumento entre 50-75 min, es consecuencia de la saturacion de la dolomita
con CO; que tiene lugar en la etapa PSR en ese momento de la reaccidn, tal como se
pone de manifiesto en la linea continua mostrada en la Figura 6.25c).

Para una mas clara comparacion del efecto de la composicion de la corriente de
oxigenados a reformar sobre el comportamiento cinético en el SR del catalizador
NiAl;O4, en las Figuras 6.26 y 6.27 se muestra la evolucion con el tiempo de la
conversién y del rendimiento de H; en al reformado de las 3 alimentaciones de bio-oil
a 600 °C y a 700 °C, respectivamente.

La estabilidad del catalizador a 600 °C (Figura 6.26) es ligeramente mayor en el
SR convencional (reformado de bio-oil completo) que en el proceso PSR-SR, siendo
mayor igualemente el rendimiento de Hz en el SR de bio-oil completo. A esta
temperatura, y para el valor de tiempo espacial utilizado, la estabilidad del catalizador
NiAl,O4 es mucho menor en el SR del bio-oil acondicionado por extraccién de
fenoles, si bien debe tenerse en cuenta en este caso, como se ha comentado
anteriormente, que la conversién inicial no es completa (es decir, se opera lejos del
equilibrio termodinamico).

A 700 °C (Figura 6.27) la estabilidad del catalizador difiere notablemente para el
reformado de las 3 alimentaciones estudiadas, siendo el proceso mas estable el SR del
bio-oil acondicionado mediante extraccion de fenoles, y el menos estable el proceso
PSR-SR.
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Figura 6.26. Comparacion de la evolucién con el tiempo de la conversién de oxigenados (a)
y rendimiento de H: (b) en el SR de diferentes alimentaciones de bio-oil.
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Figura 6.27. Comparacion de la evolucion con el tiempo de la conversién de oxigenados (a)

y rendimiento de H: (b) an el SR de diferentes alimentaciones de bio-oil.
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6.2.3. Caracterizacion del catalizador desactivado

Para determinar las causas responsables de la desactivacion del catalizador se ha
analizado el catalizador usado al final de cada reaccion mediante varias técnicas
analiticas. El posible deterioro de la estructura metélica se ha analizado mediante
analisis XRD, para determinar las fases cristalinas presentes y el tamafo de cristal de
Ni. El contenido de coque, asi como informacion preliminar sobre su naturaleza y
posible localizacidn, se ha obtenido a partir de andlisis TPO. La morfologia del coque
se ha estudiado mediante analisis SEM, y su estructura (cristalinidad) mediante
espectroscopia Raman y analisis XRD. Los resultados obtenidos con cada una de estas
técnicas se muestran a continuacion.

6.2.3.1. Andlisis estructural

En la Figura 6.28 se muestra los difractogramas XRD para el catalizador fresco y
desactivado a 600 °C y 700 °C en el reformado de las 3 alimentaciones de bio-oil
consideradas en este estudio. Al igual que se ha mostrado en Capitulos previos, en las
muestras desactivadas se observan los mismos picos de difraccion correspondientes a
las especies de Al,Os; y Ni° presentes en el catalizador fresco, lo que evidencia
ausencia completa de oxidacion de la fase metalica.

En la Tabla 6.8 mostrada en un apartado posterior se recogen los valores del
tamafio de particula de Ni° del catalizador fresco y las diferentes muestras de
catalizador desactivado, calculado mediante la ecuacion de Scherrer a partir del pico
de difraccién a 26 = 52 ° en el plano (2 0 0). El tamafio de particula no cambia de
forma significativa del catalizador fresco a los catalizadores desactivados, 1o que
indica de nuevo que el fendbmeno de sinterizacion no tiene lugar de forma apreciable
en estas condiciones de operacion. Ademas, los patrones XRD del catalizador
desactivado a 700 °C en el reformado del bio-oil completo o acondicionado por
extraccion de fenoles muestran un pequeio pico de difraccion a 20 = 26 °, indicativo
de la presencia de estructuras de carbono cristalinas (Ochoa y cols., 2017a). La
intensidad de este pico es muy baja (especialmente para el bio-oil acondicinonado),
lo que evidencia el pobre grado o bajo contenido de estructuras cristalinas de carbono.
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Figura 6.28. Difractogramas XRD del catalizador NiAl,O4 fresco-reducido y desactivado a
600 °C (a) y a 700 °C (b) en el SR de bio-oil 2 completo, acondicionado por
extraccion de fenoles y tras pre-reformado con dolomita. Condiciones de
operacion: 0.14 Qeatalizadorh/Gbio-oil.

6.2.3.2. Combustion del cogue

En la Figura 6.29 se comparan los perfiles TPO para los catalizadores desactivados
a 600 °C (gréafico a) y a 700 °C (grafico b) en el reformado del bio-oil completo,
acondicionado por extraccion de fenoles y tras pre-reformado con dolomita. Como se
ha visto en anteriores apartados, se pueden distinguir a su vez dos picos diferenciados
de combustion: coque |y coque Il. La fraccién de coque | esta asociada a coque sobre
centros metalicos ubicados a su vez en diferentes posiciones de la estructura porosa
del catalizador y, por tanto, con diferente facilidad de acceso a la mezcla oxidante
(Arandia y cols., 2020). La presencia de coque | predomina en el perfil TPO de los
catalizadores desactivados en el SR a 600 °C del bio-oil completo y del bio-oil
pre-reformado con dolomita, mientras que en el resto de muestras desactivadas es
claramente mayoritaria la fraccién de coque Il. El bajo contenido de coque | en el
catalizador desactivado a 600 °C en el SR de bio-oil acondicionado por extraccién de
fenoles corrobora la hipdtesis del rol relevante de los compuestos de naturaleza
fendlica en la deposicion de este tipo de coque, como se ha discutido en el Capitulo 4
de esta Tesis.
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Figura 6.29. Perfil TPO para el catalizador NiAl,O4 desactivado el SR a 600 °C (a) y 700 °C
(b) de bio-oil 2 completo, acondicionado mediante extraccién de fenoles y tras
pre-reformado con dolomita. Condiciones de operacion: 0.14 geatalizador/Qbio-oil-

En la Tabla 6.8 se recogen los valores de contenido total de coque en las diferentes
muestras de catalizador desactivado, calculado mediante integracién de los perfiles
TPO (area bajo la curva). Se muestra también el contenido de las fracciones de coque
I y Il, obtenido a partir de la deconvolucién de los perfiles TPO (bien en 2 picos de
combustién (caso de muestras con contenido mayoritario de coque 1) o 3 picos de
combustién (para muestras con contenido mayoritario de coque ). Ademas, dado que
las reacciones han tenido una diferente duracion, para comparacion de los niveles de
deposicion de coque se muestran también la velocidad de deposicién de coque para
cada una de las muestras desactivadas, que se han calculado asumiendo una
deposicion lineal (constante con el tiempo de reaccién). No obstante, debe indicarse
gue asumir una velocidad de deposicidn de coque constante es una simplificacion de
la realidad, dado que en estudios previos de SR que analizaron la deposicién de coque
a diferentes tiempos de reaccion en condiciones seleccionadas, se ha comprobado una
mas répida deposicion a tiempos cortos de reaccion (Montero y cols., 2015; Arandia
y cols., 2020).
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Tabla 6.8. Tamario del cristal de Ni° contenido de coque total y de cada fraccién de coque y
velocidad de deposicidn del coque (V) para el catalizador NiAl,O4 desactivado en
el SR de diferentes alimentaciones de bio-oil a 600 y 700 °C. Tiempo espacial,
0.14 gcatalizadorh/gbio—oil-

) Cc, % V,
Ni° nm o e
Total Coquel Coquell % masa/h
Fresco 13 - - - -
o 700°C 11 15.7 0.55 1.14 2.1
Bio-o0il 2 completo
600 °C 12 17.6 16.49 1.14 14
o o 700°C 12 8.8 1.49 5.7 1.8
Bio-oil 2 acondicionado
600 °C 11 7.2 0.32 8.52 2.9
Tras Pre-reformado 700°C 12 9.4 7.86 8.86 2.2
(500 °C, 0.9 gdolomitah/gbio-oi) 60O °C 13 9.7 057 1.81 23

Los valores de contenido de coque de la Tabla 6.8 apuntan a que en el SR de bio-oil
acondicionado o tras pre-reformado se deposita un menor contenido total de coque en
comparacion al SR del bio-oil completo. Sin embargo, este resultado debe ser
atribuido principalmente a la mayor duracion de los experimentos en el SR del bio-oil
completo, dado que los valores de velocidad de deposicion de coque muestran una
gran uniformidad, y sin una tendencia clara en funcién de la composicion de la
alimentacion a reformar. En cuanto al efecto de la temperatura, no se aprecia tampoco
un efecto claro de esta variable sobre el contenido total de coque para cada una de las
alimentaciones estudiadas, y su efecto en la velocidad de deposicion de coque es
diferente segun el tipo de alimentacién. Asi, en el SR del bio-oil acondicionado, con
presencia mayoritaria de coque Il tanto a 600 como a 700 °C, el aumento de la
temperatura de reformado conlleva una importante disminucion de la velocidad global
de deposicion de coque, que es coherente con una mayor gasificacion del coque a
elevada temperatura. Sin embargo, la velocidad de deposicion de coque
aparentemente aumenta con la temperatura en el SR de bio-oil completo, y casi no
varia en el SR del bio-oil pre-reformado con dolomita. Estos dispares resultados
pueden atribuirse al cambio en la naturaleza del coque depositado en el reformado de
estas dos alimentaciones (mayoritariamente coque 1 a 600 °C y coque Il a 700 °C), y
a una diferente capacidad de gasificacion de las fracciones del coque, que pueden
tener diferente estructura dependiendo de la naturaleza de los compuestos oxigenados
precursores de su formacion.
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Estos valores de contenido y velocidad de deposicion de coque no guardan una
correlacién directa con la velocidad de desactivacion mostrada previamente (Figura
6.23-Figura 6.27), lo que evidencia un diferente rol en la desactivacion de las
diferentes fracciones de coque. Asi, la desactivacién més rapida corresponde al SR a
600 °C del bio-oil acondicionado por extraccion de fenoles, que es coherente con la
mas rapida velocidad de deposicion de coque (mayoritariamente coque II). Sin
embargo, en el SR del bio-ol tras pre-reformado con dolomita, la velocidad de
desactivacion es menor a 600 °C que a 700 °C, a pesar de la ligeramente mayor
velocidad promedio de deposicion de cogue. Este resultado pone de manifiesto el
menor poder desactivante del coque | formado en el SR de esta alimentacion (bio-oil
pre-reformado) frente al coque I, al igual que se observd en el SR del bio-oil 1
completo (Figura 6.1) y ahora en el SR del bio-oil 2 completo (Figura 6.23). Por tanto,
la presencia de coque Il conlleva una més rapida desactivacion del catalizador
NiAl;Q4, al bloquear los centros activos del soporte para la adsorcion y disociacion
del agua, paso importante de reaccién en el proceso de reformado con vapor. Este
efecto es presumiblemente mas importante a menor temperatura, dado que, al ser
menor la velocidad de reaccidn se opera mas lejos del equilibrio termodinamico, esto
es, con conversion de oxigenados incompleta, lo que se traduce en la alta velocidad
de desactivacion observada en el SR a 600 °C del bio-oil acondicionado (con coque Il
mayoritariamente).

6.2.3.3. Estructura del cogue

Las Figuras 6.30a y 6.30b muestran los espectros Raman de los catalizadores
desactivados a 600 y 700 °C, respectivamente, que proporcionan informacion
adicional sobre las caracteristicas estructurales del coque. A primera vista, los
espectros muestran caracteristicas comunes, con las dos bandas relevantes a
~1340 cm? (banda D) y ~1580 cm™ (banda G) tipicas de diversas estructuras de
carbono (Ferrari y Robertson, 2000).
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Figura 6.30. Espectros Raman de los catalizadores desactivados en el SR de bio-oil completo,
acondicionado y pre-reformado, a 600 °C (a) y 700 °C (b). Tiempo espacial,

0.14 geatalizadorN/Qpio-oil-

Para obtener mas informacidn sobre los espectros Raman, se ha deconvolucionado
cada espectro en 4 bandas Lorentzianas, como muestra la Figura 6.31a para una de las
muestras tomada como ejemplo. La asignacion de las bandas deconvolucionadas
corresponde a (Ferrari y Robertson, 2000; Ochoa y cols., 2017a): ~ 1200 cm™ (D4),
modo de vibracion de carbono con hidridacion sp®; ~1340 (D), carbono con
hibridacién sp? en aromaticos; ~1500 cm™ (D3), fases de carbono amorfo; ~1580 cm
(G), carbono con hibridacion sp? en aromaticos y cadenas laterales.
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Figura 6.31. Deconvolucion del espectro Raman en 4 picos Lorentzianos (a) y correlacion de
los pardmetros Raman con la temperatura media de combustion del coque (b).

Entre los pardmetros tipicos que proporciona la deconvolucion de los espectros
Raman, se ha encontrado una correlacion entre la relacion de intensidades de las
bandas D/G y la anchura a mitad del méaximo (FWHM) de la banda D3 (fases de
carbono amorfas), con la temperatura de combustién media del coque (estimada a
partir de los perfiles TPO, Figura 6.29. Estas correlaciones se han graficado en la
Figura 6.31b. La relacion de intensidad D/G (eje vertical derecho de la Figura 6.31b)
aumenta al aumentar la temperatura media de combustion del coque. En el caso de
carbones amorfos, el desarrollo de la banda D indica orden (Ferrari y Robertson,
2000), siendo en este caso la intensidad de la relacion D/C proporcional al tamafio
(L) del cluster de dominios de carbono ordenados (normalmente relacionado a anillos
ordenados). Por lo tanto, el aumento de la relacion D/G indica formacion de
estructuras de carbono més ordenadas en el coque, lo que es coherente con el aumento
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de la temperatura media de combustion. Igualmente, el parametro FWHM de la banda
D3 (eje vertical izquierdo de la Figura 6.31b) disminuye con el aumento de la
temperatura media de combustion del coque. Por tanto, la temperatura media de
combustién del coque aumenta al disminuir la presencia de carbono amorfo. Por tanto,
ambos parametros indican que la formacidn de estructuras de carbono més ordenadas
(menos fases amorfas) aumenta la temperatura media de combustion del coque.

6.2.3.4. Morfologia del cogue

Las Figuras 6.32 y 6.33 muestran las imé&genes SEM de los catalizadores
desactivados en el SR de las tres alimentaciones de bio-oil a 600 °C y 700 °C,
respectivamente. Estas imagenes proporcionan informacion sobre las caracteristicas
morfoldgicas del coque depositado.

Las imagenes revelan la formacion de filamentos de carbono cortos y muy
irregulares, con diferentes longitudes y diametros, atipicos en comparacion con los
que se observan normalmente en otros catalizadores en el SR de oxigenados puros. A
600 °C (Figura 6.32), los filamentos de carbono formados en el SR del bio-oil
acondicionado por extraccion de fenoles son de tamafio mas heterogéneo, con
diametros notablemente mayores que los formados en el SR del bio-oil completo, los
cuales parecen estar parcialmente compactados. Para el caso del bio-oil
acondicionado, se observan nanoparticulas en la punta de los filamentos de carbono,
que son mas claras que los filamentos de carbono, lo que indica la presencia de
elementos mas pesados (Al o Ni). Estas nanoparticulas pueden ser fragmentos de
catalizador, lo que indica que la formacion de filamentos de carbono en el SR del
bio-oil acondicionado fragmentd parcialmente la particula de catalizador. Esta
fragmentacion parcial del catalizador puede explicar la rapida desactivacion
observada para el experimento con bio-oil acondicionado a una temperatura de
reformado de 600 °C. Por otro lado, en el SR a 600 °C del bio-oil tras pre-reformado
con dolomita, la superficie del catalizador no muestra tan claramente abundantes
filamentos de carbono como en el resto de muestras de catalizador desactivado. La
superficie se asemeja a la morfologia del catalizador fresco (Figura 3.10), y los pocos
filamentos de carbono observados parecen salir del interior de la particula.
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Figura 6.32. Imagenes SEM de los catalizadores desactivados en el SR a 600 °C del bio-oil
completo (a, b), acondicionado (c, d) y tras pre-reformado con dolomita (e, f).

En el SR a 700 °C (Figura 6.33) la superficie de los catalizadores después del
reformado de bio-oil completo o acondicionado muestra filamentos de carbono
compactados. Sin embargo, los filamentos de carbono formados en el SR del bio-oil
pre-reformado aparentemente no muestran esta apariencia compacta. La formacion de
filamentos de carbono compactados puede atribuirse a la deposicion de otra fase de
carbono entre los filamentos, similar a lo observado en el SR del etanol sobre un
catalizador Ni/La;0s-Al:0; (Montero y cols., 2015). Curiosamente, los dos
catalizadores utilizados que muestran estas caracteristicas morfologicas
(correspondientes al SR a 700 °C del bio-oil completo y acondicionado) también
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muestran un pico en los patrones de XRD que evidencia la formacién de algunas
estructuras cristalinas de carbono. Asi, la fase carbonosa depositada entre los
filamentos de carbono puede consistir en un carbono semiestructurado, cuya
formacion se favorece a alta temperatura (700 °C), posiblemente conteniendo
dominios similares al grafito. La presencia de esta fase de carbono semiestructurada
que aglomera los filamentos de carbono aumenta la temperatura de combustion del
coque, como se verifica con perfiles de TPO.

35000

35000X 80000X

Figura 6.33. Imagenes SEM de los catalizadores desactivados en el SR a 700 °C del bio-oil
completo (a, b), acondicionado (c, d) y pre-reformado con dolomita (e, f).
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6.2.4. Discusion de los resultados

Los resultados del efecto de temperatura sobre la deposicién de coque y la
estabilidad del catalizador en el SR del bio-oil completo obtenidos en este apartado
(con bio-oil 2), son similares a los obtenidos en el Apartado 6.1 (con bio-oil 1), lo que
indica que pequefios cambios en la composicion del bio-oil (como los que puede haber
entre diferentes lotes obtenidos en un mismo proceso de produccion del bio-oil) no
afectan en gran medida al comportamiento del catalizador.

El cambio de composicion tras someter al bio-oil a una etapa previa de
pre-reformado con dolomita se mostré en el Capitulo 4 que si puede tener un efecto
relevante en la estabilidad del catalizador de Ni en el SR, lo que depende
principalmente de la temperatura de la etapa de pre-reformado. Para la temperatura de
pre-reformado de 500 °C utilizada en este estudio, no se han visto diferencias muy
significativas en la estabilidad del catalizador (Figura 6.26 y Figura 6.27) o en la
naturaleza del coque o su morfologia en comparacion con el SR del bio-oil completo,
de modo que en ambos casos se obtiene una operacion mas estable a 600 °C que a
700 °C, siendo el coque depositado a 600 °C principalmente de tipo coque | (que
guema a baja temperatura) mientras que es principalmente tipo coque Il el depositado
a 700 °C (Figura 6.29). Si cabe apuntar, no obstante, una ligera mas rapida
desactivacion en el caso del proceso PSR-SR que en el SR convencional, que puede
asociarse a una velocidad de deposicion de cogque algo mas rapida en el primer caso,
debido a la mayor composicién de compuestos de naturaleza fendlica, especialmente
a medida que aumenta el tiempo de reaccion (Tabla 6.6).

Sin embargo, el tratamiento de acondicionamiento del bio-oil mediante extraccion
de fenoles si origina un notable cambio en la naturaleza y morfologia del coque
depositado, que se traduce igualmente en un cambio notable en la estabilidad del
catalizador durante el SR, siendo el efecto en la estabilidad diferente segln la
temperatura de reformado. Estos cambios deben atribuirse a la significativa
disminucién en el bio-oil del contenido de fenoles (especialmente los guayacoles), y
aumento de los sacéridos (principalmente levoglucosano) como consecuencia del
tratamiento de extraccion L-L al que se ha sometido al bio-oil. Debido al bajo
contenido de fenoles, disminuye significativamente la formacion del denominado
coque | (amorfo y encapsulante de centros metalicos, depositado principalmente en el
interior de las particulas de catalizador, donde se encuentra mayoritariamente el Ni en
este catalizador derivado de la espinela NiAl;O4), cuya presencia es insignificante en
el SR a 700 °C, y es claramente minoritaria a 600 °C. En el SR a 700 °C, la total
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ausencia del coque | junto con una més lenta velocidad de deposicion del coque Il
(Tabla 6.8) conllevan una mayor estabilidad del catalizador en el SR del bio-oil
acondiciondo que en el del bio-oil completo (Figura 6.27).

Por el contrario, a 600 °C la estabilidad del catalizador es notablemente menor en
el SR del bio-oil acondicionado que del bio-oil completo (Figura 6.26), lo que pone
de manifiesto el gran poder desactivante que tiene el cogue formado a esta temperatura
en el SR del bio-oil acondicionado. Este coque es de tipo 1l en base a la clasificacion
segun su temperatura de combustion (por encima de 500 °C), pero su naturaleza es
marcadamente diferente a la del coque Il formado en el SR a 700 °C del bio-oil
completo o tras pre-reformado con dolomita, como se deduce de la diferencia en su
temperatura de combustién (con maximo a 562 °C) respecto al coque Il formado a
700 °C (méaximo entre 614-628 °C, segln la alimentacion) (Figura 6.29). Igualmente,
las iméagenes SEM (Figura 6.32c,d y Figura 6.33) ponen de manifiesto una morfologia
muy diferente de estos coques, con presencia de fibras de carbono de gran tamafio en
el formado en el SR a 600 °C del bio-oil acondicionado (Figura 6.32c,d), que
posiblemente puedan dar lugar a encapsulamiento de cristales de Ni, originando por
tanto una rapida desactivacion. Estas fibras de carbono de gran tamafio se asemejan a
las formadas en el SR del bio-oil completo a 650 °C (Figura 6.17¢), que como se Vvio
en el Apartado 6.1 daban lugar a una elevada velocidad de desactivacion del
catalizador.

De todos estos resultados se puede concluir que el mecanismo de formacién de
coque en el SR de bio-oil sobre el catalizador derivado de espinela NiAl.Os es
complejo, y esta fuertemente influenciado por la temperatura y por la composicion del
bio-oil (principalmente por el contenido de compuestos fendlicos). En presencia de
fenoles y a baja temperatura de reformado (600 °C) se deposita preferentemente un
coque que quema a baja temperatura (por estar depositado en las proximidades de los
centros metélicos, que catalizan su combustion), que es de naturaleza amorfay origina
una desactivacion moderada del catalizador. La presencia de este tipo de coque parece
gue evita el desarrollo de un coque fibrilar de gran tamafio, que quema a mayor
temperatura y tiene mayor poder de desactivacion al depositarse en el soporte,
afectando por tanto a su capacidad para adsorcién y disociacion del agua, y que puede
también encapsular los pequefios cristales de Ni, originando por ambos motivos una
mas rapida desactivacion del catalizador. Por el contrario, a 700 °C en ausencia de
fenoles se evita la formacion de coque | y se atenua la deposicion de coque I, lo que
conduce a una operacion mas estable del catalizador.
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7. RESUMEN

En esta Tesis Doctoral se ha estudiado la produccién de H. mediante reformado
con vapor del bio-oil utilizando diversas estrategias de operacion que persiguen
atenuar la desactivacion del catalizador derivado de espinela NiAl»O., seleccionado
para este proceso debido a su elevada regenerabilidad en condiciones adecuadas, que
permite una operacion reproducible en ciclos de reaccidn-regeneracion. Las
estrategias utilizadas con el objetivo de atenuar la desactivacion han sido:
(i) acondicionamiento del bio-oil mediante extraccion de fenoles; (ii) uso de un
sistema con dos etapas cataliticas en serie (pre-reformado con catalizador de bajo
coste + reformado con el catalizador de Ni). Se ha estudiado igualmente la seleccion
de las condiciones de operacién adecuadas para maximizar la estabilidad del
catalizador en el SR del bio-oil, asi como la influencia que tienen las estrategias de
acondicionamiento del bio-oil estudiadas sobre la seleccion de las condiciones
Optimas. En todos los casos se han identificado las diferentes causas responsables de
la desactivacion del catalizador, analizando el efecto del contenido, la naturaleza y la
morfologia del coque, asi como el cambio de las propiedades estructurales del
catalizador.

A lo largo de la Tesis se han usado dos tandas de bio-oil (Bio-oil 1 y Bio-oil 2)
suministradas por la empresa BTG Bioliquids BV (Enschede, Paises Bajos), obtenidas
mediante la pirdlisis rapida de serrin de pino. Las propiedades de cada bio-oil se han
determinado mediante diversas técnicas (viscosimetria, valoracion Karl-Fischer para
determinar su contenido de agua, y analisis elemental para determinar su contenido
de C/H/O) y su composicion detallada se ha determinado mediante analisis GC/MS.

Los experimentos se han llevado a cabo en un equipo automatizado de reaccién
Microactivity Reference con dos unidades en linea: Unidad 1 (reactor en forma de U),
para tratamiento térmico del bio-oil, donde se deposita en la rama de entrada la lignina
pirolitica formada por la re-polimerizacion de los oxigenados del bio-oil durante su
calentamiento; Unidad 2, consistente en un reactor de lecho fluidizado. La espinela
NiAl,O, (sintetizada por co-precipitacion con un 33 % de Ni) se sitta en el lecho
fluidizado mezclado son un sélido inerte (SiC) y tras su reduccién (a 850 °C, durante
4 h en corriente de Hz/N,) se obtiene el catalizador de Ni/Al.Os, que se utiliza como
catalizador principal de reformado. Para la estrategia de operacion con 2 etapas
cataliticas en serie, se ha usado dolomita como catalizador de bajo coste en la etapa
de pre-reformado, situandolo en la rama de salida del reactor en U. Los productos
obtenidos en cada reaccion se analizan en diferentes equipos segln su fase; los gases
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y volétiles se analizan con un microGC en linea, la composiciéon de los liquidos
condensados se determina en un GC/MS vy la lignina pirolitica (sélido) en un
analizador elemental.

La caracterizacion de los catalizadores frescos y desactivados, asi como el
contenido, la naturaleza y la ubicacién del coque, se ha llevado a cabo mediante las
siguientes técnicas: (i) isotermas de adsorcion-desorcién de N, para determinar las
propiedades fisicas del catalizador (&rea superficial BET, volumen y didmetro de
poros); (ii) reduccion a temperatura programada (TPR) para identificar las distintas
fases metélicas, definir su reducibilidad y temperatura de reduccion; (iii) difraccion
de rayos X con el fin de identificar las fases cristalinas y el tamafio promedio de cristal
(mediante la ecuacién Debye-Scherrer); (iv) espectrometro de masas cuadripolar con
fuente de plasma (Q-ICP-MS) para determinar el contenido de Fe en la dolomita;
(v) espectroscopia fotoelectrénica de rayos X (XPS) para especificar la composicion
atdmica de las especies de la superficie de las muestras desactivadas; (vi) imagenes
de microscopia electronica de barrido (SEM) y (vii) microscopia electronica de
transmision (TEM) para determinar la morfologia del catalizador y del coque
depositado; (viii) espectroscopia Raman que proporciona informacién sobre la
estructura de los materiales del coque; (ix) oxidacién a temperatura programada
(TPO) para determinar el contenido, la naturaleza y la ubicacion del coque depositado
en los catalizadores desactivados.

Se ha sometido al bio-oil a diversos tratamientos con el fin de establecer un método
de extraccion de fenoles apropiado. Por un lado, se ha realizado un tratamiento
térmico simulando un envejecimiento acelerado a dos temperaturas diferentes (80 y
90 °C) durante 24 h. Por otro lado, se han estudiado cuatro métodos de extraccion
liquido-liquido: (i) extraccion en frio; (ii) extraccion reactiva en multi-etapa;
(iii) extraccion alcalina en multi-etapas; (iv) extraccion solvente — anti-solvente, con
adicion de diclorometano (DCM) y agua. Este cuarto método se considera el méas
apropiado debido a su eficacia y sencillez. Se han estudiado tres proporciones
volumétricas DCM/bio-oil/agua: 1/1/2, 1/1/4 y 0.5/1/2, y esté Gltima es la que muestra
resultados mas eficientes respecto a la eliminacion de compuestos fendlicos.

Se ha comparado la estabilidad del catalizador en el SR del bio-oil completo y
bio-oil acondicionado (mediante el método de extraccion de fenoles seleccionado),
asi como la reproducibilidad de su comportamiento durante tres ciclos de reaccion-
regeneracion. Las condiciones en la etapa de reaccion han sido: 700 °C (seleccionada
a partir de trabajos anteriores), tiempo espacial de 0.15 Qcatatizadorn/Qpio-oit (Para asegurar
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una desactivacion apreciable) y relacién molar vapor-carbono en la alimentacion, S/C,
de 6 (correspondiente a la composicion del bio-oil acondicionado). La etapa de
regeneracién se ha llevado a cabo in situ en el reactor, a 850 °C durante 4 h buscando
restablecer la estructura espinela, para lograr la re-dispersion de los cristales de Ni°
tras su posterior reduccién. En las condiciones estudiadas, se observa un cambio en la
estabilidad y deposicién del coque debido al diferente contenido fendlico en la
composicion del bio-oil.

El sistema de dos etapas cataliticas en serie se ha estudiado con el fin de observar
el efecto que tiene la modificacion de la composicion del bio-oil mediante una etapa
de pre-reformado con dolomita (PSR) sobre el comportamiento cinético del
catalizador en la etapa principal de reformado (SR) con el catalizador obtenido por
reduccién de la espinela NiAl:O4. En primer lugar, se han realizado experimentos
Unicamente con dolomita (sin catalizador en el lecho fluidizado), para analizar el
cambio en la composicién del bio-oil lograda con este catalizador, determinando el
efecto de la temperatura (400-700 °C) en la composicion de la corriente gaseosa y de
los volétiles (bio-oil valorizado) a la salida de la etapa de pre-reformado.

Posteriormente, se han realizado los experimentos de PSR-SR. Las condiciones en
la etapa de pre-reformado (PSR) han sido: temperaturas entre 400-700 °C y valores de
tiempo espacial, 0.9-2.8 guaolomitah/Qpio-0il. Las condiciones en la etapa de SR han sido:
a 700 °C y 0.14 Qeatalizadorh/Qpio-oit. LOS resultados obtenidos en el sistema con 2 etapas
se han comparado con los resultados del SR convencional (sin dolomita) para
determinar el nivel de mejora en la estabilidad logrado en el sistema con 2 etapas.

Se ha estudiado el efecto de las condiciones de operacién en el comportamiento
cinético del catalizador derivado de espinela NiAl.O4 en el SR de bio-oil. En primer
lugar, se ha examinado el efecto de la temperatura de reaccion (600-700 °C), el tiempo
espacial (0.038-0.25 Qeatalizadorh/gbio-oil) Y la relacion molar S/C en la alimentacion
(1.5-6) en la evolucién con el tiempo de los indices de reaccion (conversion y
rendimiento de productos). En segundo lugar, se ha analizado con diversas técnicas
de caracterizacion las muestras de catalizador desactivado para determinar las causas
de su desactivacion. Se ha estudiado el efecto de las condiciones de operacion sobre
la localizacion, naturaleza y morfologia del coque, comprobandose que estan
principalmente influenciados por la temperatura de reaccion.

Por ultimo, se han comparado el efecto de las diferentes estrategias de
acondicionamiento del bio-oil sobre la seleccion de la temperatura adecuada de
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reaccion (600 y 700 °C), evidenciando un mecanismo complejo en la formacién del
coque Yy el diferente efecto de la temperatura de reaccién sobre la estabilidad del
catalizador en funcién de la composicién del bio-oil alimentado al reactor de
reformado.
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ABSTRACT

In this Doctoral Thesis, the production of H, by steam reforming (SR) of crude
bio-oil has been studied using different operating strategies with the purpose of
attenuating the deactivation of a NiAl.Oa spinel-derived catalyst. The selection of this
catalyst is based on its regeneration capacity under suitable conditions, which allows
a reproducible operation in reaction-regeneration cycles. The strategies used to
mitigate the deactivation have been: (i) conditioning of bio-oil by phenols extraction;
(i1) use of a system with two catalytic steps in series (pre-reforming with a low-cost
catalyst + steam reforming with a Ni catalyst). The selection of the suitable operating
conditions to maximize the stability of the catalyst in the SR of crude bio-oil has also
been studied, as well as the influence of the operating strategies on the selection of
the optimal conditions. In all cases, the different causes responsible for catalyst
deactivation have been identified, analyzing the content, nature and morphology of
the coke, as well as the change in the structural properties of the catalyst.

Two bio-oils (Bio-oil 1y Bio-oil 2) supplied by BTG Bioliquids BV (Enschede,
The Netherlands), obtained by rapid pyrolysis of pine sawdust, have been used
throughout this work. The properties of these bio-oils have been determined by several
techniques (viscometry, Karl-Fischer titration to determine the water content, and
elemental analysis to determine the C/H/O content) and their detailed composition has
been determined by GC/MS analysis.

The experiments have been carried out in an automated Microactivity Reference
reaction equipment with two in-line units: Unit 1 provided with a U-shaped reactor
for the thermal treatment of bio-oil, where the pyrolytic lignin formed by the re-
polymerization of bio-oil oxygenates during heating is deposited in the inlet side; and
Unit 2 provided with a fluidized bed reactor. The NiAl.O4 spinel (synthesized by
co-precipitation with 33 % Ni) is loaded in the fluidized bed reactor mixed with an
inert solid (SiC), and after reduction (at 850 °C, for 4 h in a Hy/N; stream), a Ni/Al>O3
catalyst is obtained for the steam reforming of bio-oil oxygenate volatiles. For the
operation strategy with two catalytic steps in series, dolomite has been used as a low-
cost catalyst in the pre-reforming step and is loaded in the outlet side of the U-shaped
reactor. The products obtained are analyzed in different equipment according to their
phase; gases and volatiles are analyzed with an on-line microGC, the composition of
the condensed liquids is determined in a GC/MS and pyrolytic lignin (solid) in an
elemental analyzer.
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The characterization of fresh and deactivated catalysts, as well as the content,
nature and location of coke, has been carried out using the following techniques: (i) N2
adsorption-desorption isotherms to determine the physical properties of the catalyst
(specific surface area BET and volume, and average pore diameter); (ii) temperature
programmed reduction (TPR) to identify the reduction properties of the different
metallic phases; (iii) X-ray diffraction to identify the crystalline phases and the
average crystal size (using the Debye-Scherrer equation); (iv) quadrupole mass
spectrometer with plasma source (Q-ICP-MS) to determine the Fe content of
dolomite; (v) X-ray photoelectron spectroscopy (XPS) to determine the atomic
composition of the surface species of the deactivated samples; (vi) scanning electron
microscopy (SEM) and (vii) transmission electron microscopy (TEM) to determine
the morphology of the catalyst and deposited coke; (viii) Raman spectroscopy to
analyze the structure of coke materials; (ix) temperature programmed oxidation
(TPO) to determine the content, nature, and location of coke deposited on the used
catalysts.

Various treatments have been tested to establish an appropriate extraction method
for separating phenolic compounds from bio-oil. On one hand, a thermal treatment
simulating accelerated aging at two different temperatures (80 and 90 °C) for 24 h has
been carried out. On the other hand, four liquid-liquid extraction methods have been
studied: (i) cold extraction; (ii) multi-stage reactive extraction; (iii) multi-stage
alkaline extraction; (iv) solvent-anti-solvent extraction, with addition of
dichloromethane (DCM) and water. The latter method is considered the most
appropriate due to its efficiency and simplicity. Three volumetric ratios
DCM/bio-oil/water have been studied: 1/1/2, 1/1/4 and 0.5/1/2, the last one showing
the most efficient results regarding the removal of phenolic compounds.

The stability of the catalyst in the SR of crude bio-oil and conditioing bio-oil (using
the selected phenol extraction method) has been compared, as well as the
reproducibility of its behaviour during three reaction-regeneration cycles. The
conditions in the reaction step have been: 700 °C (selected from a previous work),
space time of 0.15 Qeatalysth/Qpio-oi and feed with a S/C molar ratio of 6 (corresponding
to the composition of the conditioning bio-oil). The regeneration step has been carried
out in situ in the reactor, at 850 °C for 4 h, aiming to re-establish the spinel structure,
to achieve the re-dispersion of the Ni° crystals after its subsequent reduction. Under
the conditions studied, a change in the stability and deposition of coke is observed due
to the different phenolic content in the composition of bio-oil.
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The two-step catalytic system has been studied in order to determine the effect of
modifying the bio-oil composition by means of a pre-reforming (PSR) step with
dolomite on the kinetic behavior of the Ni catalyst in the main steam reforming (SR)
step. Firstly, experiments have been carried out only with the PSR step with dolomite
(without catalyst in the fluidized bed reactor), to analyze the change in the
composition of the bio-oil at different temperatures (400-700 °C).

Subsequently, PSR-SR experiments were carried out using the following
conditions: PSR temperatures between 400-700 °C and space time values between
0.9-2.8 QaolomiteN/Qoio-0i, and SR temperature of 700°C and space time of
0.14 geatalysth/Qoio-oil. The results obtained in the two-step system have been compared
with the results of the conventional SR (without PSR step) to determine the level of
stability improvement achieved in the two-step system.

The effect of the operating conditions on the kinetic behavior of the NiAl;Os
spinel-derived catalyst in the SR of crude bio-oil has been studied. Firstly, the effect
of reaction temperature (600-700 °C), space time (0.038-0.25 Qcatalysth/Qbio-oif) and
steam/carbon molar ratio (S/C) in the feed (1.5-6) on the evolution with time on stream
of the reaction indices (conversion and products yield) has been examined. Secondly,
the deactivated catalyst samples have been analyzed with different characterization
techniques to determine the causes of its deactivation. The effect of the operating
conditions on the location, nature and morphology of coke has been studied, verifying
that it is mainly influenced by the reaction temperature.

Finally, the effect of different bio-oil conditioning strategies on the selection of the
appropriate reaction temperature (between 600 and 700 °C) has been compared,
showing a complex mechanism in the formation of coke and the different effect of the
reaction temperature on the stability of the catalyst depending on the composition of
the bio-oil fed to the reforming reactor.
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LABURPENA

Doktorego tesi honetan NiAl;Os espinela Kkatalizatzailearen desaktibazioa
murriztea helburu duten hainbat operazio estrategia erabili dira, bioolio gordinaren
lurrun erreformakuntzaren (SR) bitartez H, lortzeko erabilitako katalizatzailea
delarik, beronen erregenerabilitate altua dela eta, erreakzio-erregenerazio ziklo anitz
egitea ahalbidetzen baitu. Desaktibazioa murrizteko helburuarekin aztertutako
estrategiak honakoak izan dira: (i) bioolioaren egokitzea fenolen erauzketaren
bitartez; (ii) seriean kokaturiko bi etapa katalitiko dituen sistema baten erabilera
(aurre-erreformatzea kostu baxuko Katalizatzaile batekin + erreformatzea Ni
katalizatzailearekin). Era berean, bioolio gordinaren SRan katalizatzailearen
egonkortasuna maximizatzeko eragiketa-baldintza egokien hautaketa aztertu da, hala
nola azterturiko bioolioaren egokitze estrategia desberdinek eragiketa-baldintza
optimoen hautaketan duten eragina. Kasu guztietan katalizatzailearen desaktibazioa
eragiten duten arrazoi ezberdinak identifikatu dira, kokearen ondoko efektuak
aztertuz: koke kantitatea, jatorria, morfologia, natura, eta katalizatzailearen egiturazko
propietateen aldaketak.

Tesi honetan zehar BTG Bioliquids BV (Enschede, Herbereak) enpresak
hornitutako bi bioolio erabili dira (Bioolio 1 eta Bioolio 2), pinu zerrautsaren pirolisi
azkarraren bidez lorturikoak. Bioolio bakoitzaren propietateak teknika desberdinen
bidez zehaztu dira (biskosimetria, Karl-Fischer balorazioa uraren edukia zehazteko,
eta oinarrizko analisia bere C/H/O edukia zehazteko) eta bere konposizio zehatza
GC/MS analisiaren bitartez zehaztu da.

Saiakuntzak Microactivity Reference ekipo automatizatu batean burutu dira,
zeinak lerrokaturiko bi unitate dituen: Unitate 1 (U itxurako erreaktorea), bioolioaren
tratamendu termikoa burutzeko, zeinetan bioolioaren beroketak eraginiko
oxigenatuen bir-polimerizazioa dela medio sarrerako zonaldean lignina pirolitikoa
ezartzen den; Unitate 2, ohantze fluidizatuko erreaktorea. NiAl.Os espinela
(koprezipitazio bitartez sintetizatua, % 33 Ni) ohantze fluidizatuan kokatzen da solido
inerte batekin batera (SiC) eta erreduzitu ondoren (850 °C lau orduz Hi/N;
korrontepean) Ni/Al,Os katalizatzailea lortzen da, erreformatzearen katalizatzaile
nagusi gisa erabiltzen dena. Lerrokaturiko bi etapa katalitiko dituen estrategiaren
kasuan, aurre-erreformatze etapan dolomita erabili da kostu baxuko katalizatzaile
gisa, U itxurako erreaktorearen irteerako gunean kokatu delarik. Erreakzio bakoitzean
lorturiko produktuak, fasearen arabera, ekipo desberdinetan aztertu dira: gasak eta
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hegazkorrak online instalaturiko microGC bitartez, kondentsaturiko likidoen
konposizio GC/MS bitartez eta lignina pirolitikoa (solidoa) oinarrizko
analizatzailearen bitartez.

Katalizatzaile fresko eta desaktibatuen karakterizazioa, hala nola konposizioa,
kokearen natura eta kokapena, hurrengo tekniken arabera burutu da: (i) N
adsortzio-desortzio isotermak katalizatzailearen propietate fisikoak zehazteko (BET
gainazal azalera, poroen bolumena eta diametroa); (ii) tenperatura programatuaren
bidezko erredukzioa (TPR) fase metaliko desberdinak identifikatzeko, haien
erreduzibilitatea eta erredukzio tenperatura definituz; (iii) X izpien difrakzioa fase
kristalinoak eta bataz besteko kristal tamaina (Debye-Scherrer ekuazioaren bitartez)
identifikatzeko; (iv) plasma induktiboki akoplaturik duen kuadrupolo hirukoitza duen
aztertzailearen masa espektrometroa (Q-ICP-MS) dolomitaren Fe Kkantitatea
zehazteko; (v) X izpien bidezko espektroskopia fotoelektronikoa (XPS) lagin
desaktibatuen gainazalean dauden espezieen konposizio atomikoa zehazteko;
(vi) ekorketazko mikroskopio elektroniko (SEM) eta (vii) transmisiozko mikroskopio
elektroniko (TEM) bitartez lorturiko irudiak katalizatzailearen eta jalkitako kokearen
morfologia zehazteko; (viii) Raman espektroskopia kokea osatzen duten materialen
egiturei buruzko informazioa ahalbidetzen duena; (ix) tenperatura programatuaren
bidezko oxidazioa (TPO) desaktibaturiko katalizatzaileetan jalkitako kokearen
konposizioa, natura eta kokapena ezagutzeko.

Hainbat tratamendu desberdin erabili dira biooliotik fenolen erauzketa egokia
ahalbidetzen duen metodoa finkatzeko. Batetik, azeleraturiko zaharkitzea simulatuz
bi tenperatura desberdinetan (80 eta 90 °C) 24 orduz. Bestetik, lau likido-likido
erauzketa aztertu dira; (i) hotzean eginiko erauzketa; (ii) etapa anitzeko erauzketa
erreaktiboa; (iii) etapa anitzeko erauzketa alkalinoa; (iv) disolbatzaile-
antidisolbatzaile erauzketa, diklorometano (DCM) eta ur adizioarekin. Azken metodo
hau bere eranginkortasuna eta erreztasuna direla medio egokiena dela konsideratu da.
Hiru proportzio bolumetriko DCM/bio-olio/ur aztertu dira: 1/1/2, 1/1/4 eta 0.5/1/2,
azken hau konposatu fenolikoen eliminazioan eraginkorrena delarik.

Bioolio gordina eta egokituaren egonkortasunak (hautaturiko fenol erauzketa
metodoaren bitartez), hala nola haien erreproduzibilitatea hiru erreakzio-
erregenerazio zikloen bitartez, alderatu dira. Erreakzio etaparen baldintzak
hurrengoak izan dira: 700 °C (aurreko lanetan hautatua), 0.15 Qkatalizatzaile/Qbiootio
(desaktibazio hautemangarria eman dadin) eta 6ko lurrun-karbono erlazio molarra,
S/C, elikaduran (aukeraturiko bioolioaren konposizioari dagokiona). Erregenerazio
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etapa in situ burutu da erreaktorean, 850 °C 4 orduz, espinela egitura berrezartzeko
asmoz, Ni° kristalen dispertsioa erredukzioaren ondoren berriro lortuz. Azterturiko
baldintzetan, bioolioaren eduki fenolikoaren arabera katalizatzailearen
egonkortasunean eta jalkituriko kokean aldaketak aztertu dira.

Seriean kokaturiko bi etapa katalitikoen sistema bioolioaren konposizioan
aurre-erreformatze (PSR) etapan dolomita erabiltzeak etapa nagusiko (SR)
katalizatzailearen (NiAl,O4 espinela erreduzitua) portaera zinetikoan duen eragina
behatzeko asmoz aztertu da. Lehenik eta behin, erreakzioak dolomita soilik erabiliz
burutu dira (ohantze fluidizatuan Kkatalizatzailerik gabe), bioolioak katalizatzaile
honekin duen konposizio aldaketa aztertzeko asmoz, tenperaturaren eragina (400-
700°C) korronte gaseoso eta hegazkorretan (bioolio balioztatua) zehazturik,
aurre-erreformatzeko etaparen irteeran hain zuzen ere.

Ondoren, PSR + SR saiakuntzak burutu dira. Aurre-erreformatze etaparen (PSR)
baldintzak hurrengoak izan dira: 400-700 °C tenperatura eta 0.9-2.8 Qaotomitah/Gbioolio
denbora espaziala. SR etaparen baldintzak aldiz, hurrengoak: 700 °C eta
0.14 QratalizatzaileN/Qbicolio.  Bi  etapadun  sistemarekin lorturiko emaitzak SR
konbentzionalarekin (dolomitarik gabe) lorturikoekin alderatu dira, egonkortasunean
lorturiko hobekuntzak zehaztuz.

NiAl,O4 espinelaren deribatuak bioolio gordinaren SR etapan duen portaera
zinetikoa eragiteka-baldintzen arabera aztertu da. Lehenik eta behin, erreakzio
tenperaturaren eragina (600-700 °C), denbora espaziala (0.038-
0.25 Qkatalizatzaileh/Ooiootio) €ta, S/C erlazio molarra (1.5-6) aztertu dira, erreakzio
indizeen (konbertsioa eta produktuen etekinak) denborarekiko bilakaeran. Bigarrenik,
katalizatzaile desaktibatuak hainbat karakterizazio tekniken bitartez aztertu dira
desaktibazioaren jatorria zehazteko helburuarekin. Eragiketa-baldintzen eragina
kokearen kokapenean, naturan eta morfologian ikertu da, erreakzio tenperaturak
eragin handia duela frogatuz.

Azkenik, egokitzat harturiko erreakzio tenperaturetan (600 eta 700 °C).
bioolioaren aurre-tratamendu desberdinen efektua alderatu da Alde batetik, kokearen
formazio mekanismoa konplexua dela nabarmendu da eta bestetik, erreakzio
tenperaturak  katalizatzailearen egonkortasunean duen eragina bioolioaren
konposizioaren araberakoa dela zehaztu da.
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8. CONCLUSIONES

Los resultados obtenidos en esta Tesis Doctoral han permitido avanzar en el
conocimiento de la produccién de H, mediante reformado con vapor (SR) del bio-oil
con un catalizador de espinela (NiAl2O.) y, mas especificamente, en la seleccion de
estrategias y condiciones de operacion adecuadas para atenuar la desactivacion de este
catalizador. Atendiendo a los resultados obtenidos se han establecido las siguientes
Conclusiones, en base a su interés para investigaciones futuras, para la transferencia
de conocimiento y para la implementacion a escala industrial del proceso.

Acondicionamiento del bio-oil mediante extraccion de fenoles

» La extraccion liquido-liquido con diclorometano (DCM) y agua es un método
simple y efectivo para reducir el contenido fendlico del bio-oil. Con una relacion
DCM/bio-oil/lagua de 0.5/1/2, se eliminan completamente alquil-fenoles,
guayacoles y siringoles y, el contenido de agua del bio-oil acondicionado (S/C ~ 6)
es apropiado para la reaccion de SR.

> La extraccion de fenoles del bio-oil conlleva un notable aumento de la estabilidad
del catalizador durante el SR a 700 °C. La mejora de la estabilidad es debida a una
menor deposicion de coque, tanto de coque | (depositado sobre los centros de Ni)
como de coque Il (depositado en el soporte). Cabe sefialar que la deposicion de
coque | en el SR del bio-oil acondicionado es practicamente nula.

» La sinterizacion del Ni tiene un papel secundario en la desactivacion frente a la
deposicion de coque, y es ligeramente menor en el SR del bio-oil acondicionado,
lo que se relaciona con una menor relacion H.O/H: en el medio de reaccion debido
a la menor desactivacion del catalizador por deposicion de coque. Como
consecuencia, el catalizador tiene un comportamiento mas estable en ciclos
sucesivos de reaccidn-regeneracion in situ.

Efecto del pre-reformado con dolomita

Valorizacion del bio-oil con dolomita

> La dolomita calcinada es activa para la conversion de los oxigenados del bio-oil a
través de reacciones de SR, water-gas shift (WGS), craqueo y desoxigenacion. La
prevalencia de cada tipo de reaccién depende de las condiciones de operacion
(temperatura, tiempo espacial y tiempo de reaccion).
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» A temperaturas moderadas (400 y 500 °C), la dolomita actia como catalizador
basico, eliminando compuestos mayoritarios del bio-oil (&cidos carboxilicos,
acetol y levoglucosano), y promoviendo la formacion de cetonas (principalmente
acetona, 2-butanona y ciclopentanonas). Los fenoles pesados (como guayacoles,
catecoles y fenoles polisubstituidos) se convierten en alquil-fenoles ligeros
mediante la eliminacién de los grupos metoxilo e hidroxilo.

» Aunque la formacion de H; a estas temperaturas es baja, cabe mencionar que las
reacciones de SR y WGS estan més favorecidas durante el periodo de captura de
CO; (dolomita no saturada).

» La actividad de la dolomita para las reacciones de cetonizacion, craqueo, WGS y
SR se debe a la presencia de 6xidos basicos (CaO, MgO y Ca(OH),).

> A temperaturas elevadas (700 °C) y elevado contenido de agua en el medio de
reaccion (S/C=6), la dolomita tiene un doble rol catalizador-adsorbente. Durante
el periodo de captura de CO,, las reacciones predominantes son el SR de
oxigenados  (especialmente  acidos, alcoholes y aldehidos) vy el
craqueo/hidrogenacion de fenoles poli-sustituidos, catalizadas por los 6xidos
basicos (CaO y MgO). Como producto principal se obtiene gas de sintesis libre de
CO,, con elevada concentracion de H, (> 65 %) y baja concentracion de CO
(<21 %). Ademés, el bio-oil valorizado presenta una elevada concentracion fenol
y alquil-fenoles (> 65 %).

» La composicion del bio-oil valorizado con dolomita a temperaturas moderadas
(<500 °C) resulta interesante para posteriores procesos de valorizacion, tanto de
SR (para la produccion de Hz), como hidrogenacién-craqueo (para la produccion
de hidrocarburos). La valorizacion del bio-oil con dolomita a 700°C bajo
condiciones que permitan mantener la capacidad adsordente de la dolomita
(captura de COy) es una alternativa viable para la produccion de gas de sintesis
rico en Ha.

Viabilidad del pre-reformado con dolomita (PSR) en linea con el reformado (SR)

» Latemperatura de la etapa previa de pre-reformado con dolomita (PSR) condiciona
notablemente la composicién de la corriente de oxigenados que accede a la etapa
principal de reformado con catalizador de NiAl.Os (SR), afectando a las
caracteristicas del coque depositado y, por tanto, a su estabilidad:
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i) Cuando la etapa de pre-reformado (PSR) se realiza a 700 °C, tiene lugar una
elevada deposicién de coque | (coque encapsulante) en los centros de Ni del
catalizador de NiAl,O4 (SR), causando una rapida desactivacion. El contenido
de este tipo coque en el catalizador de Ni aumenta cuanto mayor es la cantidad
de dolomita utilizada, y se asocia con la elevada presencia de fenoles e
hidrocarburos aromaéticos en la corriente de salida del PSR a 700 °C
(alimentacion a la etapa SR).

ii) Cuando la etapa PSR se realiza a temperaturas moderadas (< 500 °C), se
deposita mayoritariamente coque Il (cogue poli-aroméatico mas estructurado)
por toda la superficie del catalizador de NiAl.O4 (SR). Este coque tiene como
principales precursores a los oxigenados no aromaticos (&cidos carboxilicos,
cetonas, ésteres, alcoholes, aldehidos, éteres y sacéridos), mayoritarios en la
corriente de salida del PSR a < 500 °C. EIl pre-reformado a 400 °C atenda
notablemente la deposicion de este tipo de cogue, por lo que conduce a una
apreciable mejora en la estabilidad del catalizador.

» El sistema de dos etapas en serie PSR + SR es adecuado para la obtencién de
hidrégeno a partir de bio-oil mediante el uso de las condiciones adecuadas en la
primera etapa (PSR, 400 °C y alto tiempo espacial de dolomita). Con esta
estrategia, se atenua de manera efectiva la desactivacién por deposicién de coque
del catalizador de NiAl.O4 situado en la etapa de reformado SR.

Efecto de las condiciones de operacion en el reformado de bio-oil

» El catalizador de espinela NiAl.O4 muestra una elevada actividad y selectividad de
H: en el reformado de bio-oil a temperaturas entre 600 y 700 °C, obteniéndose un
rendimiento de H. del 90 %, incluso a bajo tiempo espacial (0.15 geatalizadorh/Jbio-oit)-

» En el rango de condiciones de operacion estudiadas, la sinterizacion del Ni no es
relevante, de manera que la desactivacion del catalizador se atribuye
principalmente a la deposicion de coque.

> EIl aumento del tiempo espacial en el rango 0.038-0.25 geatalizadorh/Qbio-oit Y de la
relacion S/C en el rango 1.5-6 mejora la estabilidad del catalizador, atenuando la
deposicion de coque, sin afectar significativamente a la naturaleza y composicion
del mismo. Sin embargo, la temperatura de reformado afecta de manera notable y
compleja a la naturaleza y localizaciéon del coque depositado y, por tanto, a la
estabilidad del catalizador:
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i)

i)

A 600 °C, los filamentos cortos y heterogéneos de coque se depositan
principalmente en los centros de Ni situados en el interior de las particulas de
catalizador. A 650y 700 °C se forman filamentos mas largos y desarrollados, que
se depositan preferentemente sobre el soporte del catalizador, siendo los
filamentos formados a 650 °C de mayor didmetro, y los formados a 700 °C més
estructurados y ordenados.

También se observa la deposicion entre los filamentos de fases de carbono
amorfo (a 600 °C) y de carbono pirolitico (a 700 °C), teniendo este Gltimo un
papel mas relevante en la desactivacion del catalizador.

Aungue a temperaturas superiores a 600 °C se promueve la formacion de coque,
también se favorece su gasificacion. Como consecuencia, a 650 °C la velocidad
promedio de deposicidn de cogue es maxima, lo que explica la mayor velocidad
de desactivacion observada a esta temperatura intermedia (comparada con la
desactivacion a 600 °C y a 700 °C).

Se establece 600°C como temperatura 6éptima para el SR de bio-oil con
catalizador de espinela NiAl:Os4, ya que a esta temperatura hay una mayor
disponibilidad de centros activos (tanto centros metalicos de Ni para la adsorcion
de los oxigenados, como centros de alimina necesarios para la adsorcion y
disociacién del agua) que proporcionan una mayor estabilidad del catalizador.
Estos resultados son interesantes para la implementacién a gran escala del SR de
bio-oil utilizando un catalizador activo, estable y regenerable.

Rol de la composicion del bio-oil en la seleccion de la temperatura de reformado

> El mecanismo de formacidn de coque en el catalizador NiAl,O4 durante el SR de
bio-oil es complejo y no solo depende de la temperatura de reformado, sino
también de la composicion del bio-oil (especialmente su contenido en fenoles).

» En el SR del bio-oil acondicionado, con bajo contenido fendlico y elevado
contenido de levoglucosano (obtenido tras la extraccion L-L con diclorometano y
agua), la deposicién de coque | (sobre los centros de Ni) es minima. Ademas, la
deposicion de coque Il (en la superficie del soporte) se atentia operando a elevada
temperatura (700 °C). No ocurre lo mismo a baja temperatura de reformado
(600 °C), ya que se promueve la deposicion de este tipo de coque Il, afectando
negativamente a la estabilidad del catalizador. Esto es debido a que a 600 °C las
fibras de coque depositadas en el soporte del catalizador tienen una morfologia
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distinta, con mayor tamafio y llegando posiblemente a encapsular los centros de
Ni.

En el SR de alimentaciones con un contenido alto-moderado de fenoles, como es
el caso del bio-oil completo y la corriente de oxigenados obtenida tras el PSR con
dolomita a 500 °C, se deposita preferentemente el coque |, de naturaleza amorfa
(fibras de reducido tamafio) y que desactiva moderadamente. La deposicion de este
tipo de coque a temperaturas bajas (600 °C) impide el desarrollo del coque II, con
mayor poder desactivante ya que al depositarse en el soporte del catalizador inhibe
su capacidad de adsorber y disociar el agua. Ademas, este tipo de coque Il puede
llegar a encapsular los centros de Ni superficiales (especialmente en el caso de
fibras de coque de gran tamafo). Por tanto, para alimentaciones de bio-oil con un
moderado contenido fendlico, 600 °C es la temperatura que conlleva una mayor
estabilidad del catalizador de espinela de NiAl;O..
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Ap/Ac
Cc

dporo
Es

Ex

Fgio-oil
FGas

FLiquido
FWHM

GHSV
h
HHV
K

La
LHSV
o/C
P/Po
Raas

Ri
RLiquido
Ree
S/B
SIC
SeeT

u. a.
Vads

Relacion de las areas de las bandas D y G en espectroscopia Raman

Contenido de coque, % en masa

Diametro de poro, nm
Energia de enlace de los electrones de la muestra en XPS, eV

Energia cinética de los electrones emitidos en el proceso de
fotoemision, eV

Caudal molar de bio-oil, mol C/h
Caudal molar de gas, mol C/h

Caudal molar de liquido, mol C/h

Anchura a media altura de la banda D en espectrocopia Raman,
cm?

Velocidad espacial horaria del gas, h*
Constante de Planck, 6.626-103 J.s
Poder calorifico superior, MJ/kg

factor de forma de Scherrer, 0.9.
Longitud o el diametro promedio de los dominios del coque, nm
Velocidad espacial horaria del liquido, h*
Relacion molar oxigeno-carbono

Presion relativa

Rendimiento de producto liquido
Rendimiento del producto i, %
Rendimiento de producto gaseoso
Rendimiento de lignina pirolitica
Relacién molar vapor-bio-oil

Relacién molar vapor-carbono

Avrea superficial BET, m%/g

Unidades arbitrarias

Volumen adsorbido

281



Capitulo 9

Ve Velocidad de deposicion de coque, %/min
Vporo Volumen de poro, cm®/g

W/Fo Tiempo espacial, Jeatalizadorn/Qatimentacion
WHSV Velocidad espacial horaria en peso, h*

Simbolos griegos
Ensanchamiento de los picos por efecto del tamafio de los

p cristalitos, radianes

AHe Entalpia estandar, kJ/mol

A Longitud de onda de la radiacion, A

v Frecuencia del fotdn incidente

T Tamario medio de los cristalitos, nm

0 Posicion del pico de difraccion, °
Acronimos

APR Reformado en fase acuosa

ASTM Sociedad Estadounidense para Pruebas y Materiales

ATR Reformado auto-térmico

BET Método Brunauer-Emmett-Teller

BJH Método Barrett-Joyner- Halenda

BSD Detector secundario de electrones

(backscatter electron detector)

BTEX Benceno, tolueno, etilbenceno y xileno

BTX Benceno, tolueno y xileno

CCs Captura y almacenamiento de CO;

CLR reformado con recirculacion quimica

CNT Nanotubos de carbono

CP Co-precipitacion

CR Reformado combinado
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DCM
DME
DMO
DR
DTG
EDS
EtOH

GC/MS
HCs

HDO
IPCC

IUPAC
LP

MR
NTP

OSR
PAHs

PEMEC

POX
PSR
Q-ICP-MS
RCR
SCWR
SEM
SESR
SOEC

SR

SRM

Diclorometano

Desmetilacion

Desmetoxilacion

Reformado seco

Derivada de la termogravimetria

Espectroscopia de rayos X de energia dispersiva
Etanol

Cromatografia de gases y espectrometria de masas
Hidrocarburos

Hidrodesoxigenacion
Grupo Intergubernamental de Expertos del Cambio

Climatico

Unidn Internacional de Quimica Pura y Aplicada
Lignina pirolitica

Reformado con membrana

Plasma no térmico

Reformado oxidativo con vapor

Hidrocarburos aromaticos policiclicos

Celdas de electrolisis con membrana de intercambio de
protones

Oxidacidn parcial

Pre-reformado con vapor

Espectrometro de masas cuadripolar con fuente de plasma
Reactor de cono giratorio

Reformado con agua supercritica

Microscopia electronica de barrido

Reformado con captura in situ de CO-

Celdas de electrolisis de 6xido solido

Reformado con vapor

Reformado con vapor de metano
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TCD
TEM
TG
TPO
TPR
WGS
XPS
XRD

284

Detector de conductividad térmica
Microscopia electronica de transmision
Termogravimetria

Oxidacion a temperatura programada
Reduccion a temperatura programada
Water Gas Shift

Espectroscopia fotoelectrénica de rayos X

Difraccion de rayos X
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ANEXO I. EFECTO DE LA EXTRACCION DE FENOLES EN
LA ESTABILIDAD DEL CATALIZADOR

El estudio de la influencia de la extraccion de fenoles en la alimentacién de bio-oil
sobre la estabilidad y la regenerabilidad del catalizador en el SR también se ha llevado
a cabo con un catalizador soportado de Ni/La;0s-aAl,O3 calcinado a 550 °C,
denominado NiLaAlsso.

El catalizador se ha sintetizado por impregnacion con un 10 % de Niy un 9 % de
La siguiendo el método descrito por (Valle y cols.,, 2014b). El soporte de
La;,03-0Al03 se ha obtenido por impregnacion de a-Al,Os (suministrada por
Derivados del Fluor) con una disolucion acuosa de La(NOs)3-6H20 (Alfa Aesar,
99 %) en vacio a 70 °C. El soporte modificado con lantano se ha secado a 110 °C
durante 24 h y, posteriormente, se ha calcinado a 900 °C durante 3 h. Seguidamente,
se ha incorporado el niquel por impregnacion con Ni(NOs)2-6H.0 y secado a 110 °C
durante 24 h. El catalizador final se ha calcinado a 550 °C durante 3 h. Previamente a
cada reaccion, el catalizador de NiLaAlsso se ha reducido durante 2h a 700 °C
utilizando un flujo de Ha/He, con un 10 % en volumen de H,, para obtener la especie
activa de Ni° metélico. Estas condiciones de sintesis fueron establecidas como las més
apropiadas para la obtencién de un alto rendimiento de H, y un comportamiento
estable del catalizador de Ni/La,O3-0AlO5 para la reaccién de reformado con vapor
de una mezcla de bio-oil/bio-etanol (Valle y cols., 2014b)

Las condiciones de operacion han sido las mismas que las utilizadas en el Capitulo
4 para el catalizador derivado de espinela: temperatura de la etapa térmica, 500 °C;
temperatura de la etapa de reformado, 700 °C; relacién molar vapor-carbono (S/C) en
la alimentacion, 6; tiempo espacial, 0.75 gniLaaissoh/Qbio-oil (QUe corresponde al mismo
tiempo espacial respecto al contenido de niquel utilizado con el catalizador derivado
de espinela, 0.048 gnih/gbio-oil)-

Para analizar si el acondicionamiento del bio-oil afecta la recuperacion de la
actividad después de la regeneracion del catalizador (regenerabilidad), se han llevado
a cabo varios ciclos de reaccion-regeneracion, de la misma manera que para el
catalizador de espinela de NiAl,O.. En este caso, la regeneracion se ha llevado a cabo
por combustion con aire a 700 °C, durante 2 h. Esta temperatura de combustion,
establecida en base a los perfiles de TPO obtenidos en estudios previos de SR de
bio-oil (Valle y cols. 2018a; b), supone un compromiso para, por un lado, garantizar
la completa eliminacion del coque, y por otro, mantener la estructura metélica del
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catalizador fresco, que contiene principalmente especies de 6xidos de niquel (NiOy)
(Valle y cols., 2014b).

I.1. COMPORTAMIENTO CINETICO

La Figura 1.1. muestra la evolucion con el tiempo de los indices de reaccion
(conversion de oxigenados y rendimiento de productos) en etapas sucesivos de
reaccién con regeneracién intermedia, para una alimentacion de bio-oil completo (a)
y bio-oil acondicionado (b). Los resultados corresponden a la 12 etapa de reaccion
(catalizador fresco), 2% y 32 etapas (con regeneracién entre etapas in situ en el propio
reactor).

Los resultados de la Figura 1.1 muestran una alta actividad del catalizador
NiLaAlsso a tiempo cero, con conversion de oxigenados completa y con rendimientos
iniciales de Hz, CO, y CO similares (alrededor del 95 %, 90 % y 10 %,
respectivamente) en el SR de bio-oil completo (Figura 1.1) y bio-oil acondicionado
(Figura 1.2), siendo con ambas alimentaciones insignificante los rendimientos de
metano e hidrocarburos ligeros. Comparando los resultados de las Figuras l.1a y 1.2a,
con los correspondientes a la primera etapa de reaccion en las Figuras 4.1y 4.2, es
destacable la mayor estabilidad del catalizador NiLaAlssy comparada con el
catalizador de espinela NiAloO4. Al igual que se observé con este ultimo catalizador
en el Capitulo 4, el acondicionamiento de bio-oil mediante extraccion de fenoles
afecta a la estabilidad del catalizador a lo largo de la reaccion, de modo la
desactivacion es ligeramente mas lenta en el SR del bio-oil acondicionado. Cabe
indicar que la mejora en la estabilidad para el bio-oil acondicionado es algo menor
para el catalizador NiLaAlsso que la observada previamente en el Capitulo 4 para el
catalizador de espinela NiAl;O,, especialmente cuanto se comparan los resultados
para la primera etapa de reaccion.

Por otro lado, es destacable la notable mayor pérdida irreversible de actividad que
sufre el catalizador NiLaAlsso en los sucesivos ciclos de reaccion-regeneracion, en
comparacion al catalizador de espinela NiAl,O, (Figuras 4.1y 4.2). Asi, en el SR de
bio-oil, la conversion de oxigenados al principio del 2° ciclo de reaccion (Figura 1.1b),
que es tan s6lo un poco més alta que al final del 1* ciclo, decrece rapidamente con el
tiempo, y los rendimientos iniciales de H. y CO2 en la 22 etapa de reaccion son incluso
mas bajos que al final de la 12 etapa de reaccion, mientras que el CO, CHs e HCs son
mas altos. Un comportamiento similar se observa en los sucesivos ciclos de reaccion-
regeneracién con el bio-oil acondicionado (Figura l.1a-c), lo cual revela que la
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eliminacion de fenoles del bio-oil no tiene un efecto significativo en la regenerabilidad
de este catalizador de NiLaAlsso.
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Figura 1.1. Evolucién con el tiempo de la conversién de oxigenados y del rendimiento de
productos en 3 etapas sucesivas de reaccion, con regeneracion intermedia,
alimentado bio-oil ccompleto. Condiciones de reaccién: 700 °C,
0.75 QcatalizadorN/Qpio-0i, S/IC = 6. Condiciones de regeneracion: in situ con aire
700 °C durante 2 h.
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Figura 1.2. Evolucion con el tiempo de la conversién de oxigenados y del rendimiento de
productos en 3 etapas sucesivas de reaccion, con regeneracion intermedia,
alimentado bio-oil acondicionado. Condiciones de reaccién: 700 °C,
0.75 QeatalizadorN/Qbio-oil, S/C = 6. Condiciones de regeneracion: in situ con aire
700 °C durante 2 h.

Estos resultados muestran que la eliminacién completa del coque (por combustion
a 700 °C) no es suficiente para la recuperacion de la actividad del catalizador
NiLaAlsso. De hecho, los resultados sugieren que se ha producido un deterioro de las
propiedades metalicas y/o cambio estructural adverso durante la etapa de
regeneracion, el cual tiene un rol relevante en la pérdida irreversible de actividad para
este catalizador. La pérdida irreversible de actividad se va acumulando en los ciclos
de reaccion-regeneracion, y aunque se va atenuando en los sucesivos ciclos, el
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catalizador NiLaAlss tiende a un estado altamente desactivado, lo que es un handicap
para el uso de este catalizador a gran escala.

I.2. CARACTERIZACION DEL CATALIZADOR NiLaAlsso
DESACTIVADO Y REGENERADO

El catalizador en diferentes estados de desactivacion y regeneracién se ha
caracterizado mediante analisis TPO (para cuantificar el cogque), y mediante analisis
XRDy TPR (para determinar las propiedades metalicas). Los perfiles TPO del coque
depositado durante la 12y 32 etapa de reaccién para cada una de las alimentaciones se
muestran en la Figura 1.3. Los difractogramas de las diferentes muestras analizadas se

muestran en la Figura 1.4.
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Figura 1.3. Perfiles de TPO de coque depositado en el catalizador NiLaAlss en la 12 y 3" etapa
de reaccion (con regeneracién in situ) en el SR de bio-oil completo y bio-oil

acondicionado.

Los resultados de contenido de coque (determinados a partir de los analisis TPO)
para el catalizador desactivado después de la 12 y 32tapa de reaccion se muestran en
la Tabla I.1, junto con el tamafio promedio de cristal de Ni° del catalizador fresco,
desactivado y regenerado (determinado mediante la ecuacion de Scherrer aplicada al
pico de difraccion de Ni° en el plano (2 0 0), 20 = 52 °).

Los contenidos de coque (Tabla 1.1) y los perfiles TPO del catalizador desactivado
en la 12 etapa de reaccion (Figura 1.3) revelan una mayor deposicién de coque en el
SR de bio-oil completo. Para ambas alimentaciones el coque es mayoritariamente
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coque 11, con un maximo localizado a 600 °C para el bio-oil acondicionado y 650 °C
para el bio-oil completo, lo que apunta a un coque ligeramente mas estructurado (y
que requiere, por tanto, mayor temperatura de combustién) para esta Ultima
alimentacion. El origen de este coque no parece atribuible a los subproductos CH4 e
HCs, dados los insignificantes rendimientos de ambos durante las 4 h de reaccién en
el SR de ambas alimentaciones. Tambien es improbable que el CO contribuya a su
formacidn dado que la Reaccion de Boudouard (o desproporcionamiento de CO) esta
termodindmicamente desfavorecida a esta elevada temperatura de reaccion (700 °C)
Por lo tanto, al igual que se ha concluido para el catalizador de NiAl;O4, el coque Il
en el catalizador NiLaAlssp se forma presumiblemente por la degradacién de
compuestos oxigenados, que condensan en estructuras carbonosas preferiblemente
depositadas encima del soporte.

a  VNIALO, #Ni° OALO, xLaAlO, b ¥ NIALO,%Ni’ ©ALO, x LaAlO,
m Carbén ® Carbén
xm o yx v ox*kx oxx xV Ox xm VX ¥ oxkx okx x¥  Ox
S e VS SR S : e R S SR S :
T |Ciclo3
=) h
ko]
] .
TS |Regen.:
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|:.'|5 |-'iv5| Ei
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26 (°)

Figura 1.4. Difractogramas de rayos X del catalizador NiLaAlsso fresco-reducido, desactivado
en la 12, 32 etapas de reaccion y tras regeneracion (in situ)-reduccion, en el SR de
bio-oil (2) y bio-oil acondicionado (b).

Cabe resaltar que el contenido de coque Il depositado en el SR de bio-oil completo
con catalizador de NiLaAlsso es notablemente menor que el depositado sobre el
catalizador de espinela NiAloO4. Esta menor deposicion de coque puede atribuirse a
la presencia de La,Os, el cual puede favorecer la gasificacién de los depdsitos
carbonosos, via formacion de oxicarbonato de lantano (La,0.COs), que es activo para
reaccionar con el coque (Yung y cols., 2009; Chowdhury y cols., 2011; Serrano-
Lotina y cols., 2011; Valle y cols., 2013). La menor deposicion de coque Il conlleva
una mas lenta desactivacion del catalizador y, por tanto, un menor contenido de
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compuestos oxigenados en el medio, al mantenerse muy elevada la conversién a lo
largo de toda la reaccion, lo que justifica el contenido sumamente bajo de coque |
depositado en la 12 etapa de reaccion sobre el catalizador NiLaAlsso no solo al
alimentar el bio-oil acondicionado, sino también cuando se alimenta bio-oil completo.

Tabla 1.1. Contenido de coque (Cc) y tamafio de cristal de Ni° del catalizador NiLaAlsso
fresco-reducido, desactivado y regenerado-reducido, en el SR de bio-oil completo
y acondicionado por extraccién de fenoles.

Alimentacion Estado del catalizador Cc (% enmasa) Ni° (nm)

Fresco 8

1*" ciclo - Desactivado 5.1 11

Bio-oil Regenerado in situ 15

3% ciclo - Desactivado 16.5 17

o 1% ciclo - Desactivado 1.0 9
acor?o:i?:_i(c);r:a do Regenerado in situ 13
3% ciclo - Desactivado 6.7 15

Sin embargo, tras la 3% etapa de reaccion se observa un aumento muy significativo
del coque | especialmente en el SR de bio-oil completo, al igual que se observo para
el catalizador de espinela NiAl.O,. Esta elevada deposicion de coque | es atribuible al
elevado contenido de oxigenados (incluyendo fenoles), durante toda la reaccion, como
revela la baja conversion de oxigenados de la Figura I.1. En este caso, la presencia de
coque | es también importante en la 3% etapa de reaccion al alimentar bio-oil
acondicionado, si bien su contenido es notablemente menor que el depositado en el
SR de bio-oil completo, y también es de naturaleza diferente (probablemente con un
mayor contenido oxigenado, que favorece su mas rapida combustién) debido a la
diferente composicion de oxigenados del bio-oil alimentado. Esta menor deposicion
de coque | es coherente con la mas lenta desactivacion del catalizador durante la 32
etapa de reaccion en el SR de bio-oil acondicionado (Figura 1.2) que en el SR de
bio-oil completo (Figura 1.1), y ratifica también para este catalizador el efecto
beneficioso de la extraccion de compuestos fenolicos para atenuar la deposicion de
coque | (depositado sobre los centros metalicos) y, por tanto, para atenuar la
desactivacion del catalizador.

Ademés, el tamafio promedio de cristales de Ni° evidencia una ligera sinterizacion
del metal durante la reaccion de SR para ambas alimentaciones, bio-oil completo y
acondicionado (Tabla 1.1.), siendo este efecto mas moderado con la alimentacién de
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bio-oil acondicionado, lo que sugiere que la composicion del medio puede afectar al
crecimiento de las particulas metélicas en las reacciones de reformado, como se
observo en los resultados del Capitulo 4 para el catalizador derivado de espinela
NiAl;O4. Es mas significativo el aumento del tamafio de las particulas metalicas del
catalizador tras el tratamiento de regeneracion, y que puede atribuirse a un cambio en
las especies metalicas presentes en la superficie del catalizador inducido por la
regeneracién a una temperatura (700 °C) sensiblemente mayor que la temperatura de
calcinacion utilizada en la sintesis del catalizador (550 °C). Para el catalizador
NiLaAlsso, la sinterizacion si parece tener un efecto mas relevante sobre la
desactivacion que en el caso del catalizador de espinela NiAl2O4.

El cambio en la composicion de las especies metélicas se pone de manifiesto al
comparar los perfiles de TPR del catalizador fresco y del catalizador regenerado tras
la reaccion de SR con bio-oil completo y acondicionado (Figura 1.5). Como se
observa, el catalizador fresco sélo tiene especies de NiOy, bien 6xidos superficiales
facilmente reducibles (entre 300-350 °C), o bien especies mas fuertemente enlazadas
con el soporte y que requieren mayor temperatura de reduccion (entre 400-550 °C).
Sin embargo, en el catalizador regenerado se observa, ademas, la presencia de una
fase de espinela NiAl,O4, que requiere una mayor temperatura de reduccion (con
maximo alrededor de 770 °C).

Zona 1: NiO + H, = Ni? + H,0
Zona 2: NiALO, + Hy > Ni© + AlLO; + H,0

Zona 1 Zona 2

o o e

Regenerado
B. Acontd

Regené:rado :
Bio-oil } \/\_L

H, consumido (u.a.)

1 1 " 1

i i 1
200 400 600 800
Temperatura (°C)

Figura L.5. Perfiles TPR del catalizador fresco y regenerado (NiLaAlsso) después de reaccion
alimentando bio-oil completo y acondicionado.
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La diferencia en las especies oxidadas de Ni presentes en el catalizador puede
explicar el aumento del tamafio promedio de las particulas de Ni° tras la reduccion de
los catalizadores regenerados respecto del catalizador fresco. Ademas, el porcentaje
de particulas de Ni reducidas en el catalizador regenerado sera menor que en el fresco,
dado que las especies de NiAl;O4 requieren una temperatura de reduccién superior a
los 700 °C usados para reducir el catalizador en los ensayos en ciclos de reaccion-
regeneracién. Esta menor cantidad de especies reducidas puede explicar también la
pérdida irreversible de actividad del catalizador a lo largo de las sucesivas etapas de
reaccion, si bien dicha pérdida se atenua notablemente en los sucesivos ciclos.

La estrategia de regeneracion debe implicar la completa eliminacion del coque y
la efectiva re-dispersion del niquel con el fin de recuperar la actividad del catalizador.
En este estudio se ha observado un deterioro de las propiedades metalicas y un cambio
estructural adverso en el catalizador NiLaAlsso durante la etapa de regeneracién por
combustéon del cogque a 700 °C. Por lo tanto, la deposicidn de coque, la sinterizacion
de las particulas de niquel y el menor contenido de particulas reducidas en el
catalizador regenerado han contribuido a la disminucion de actividad del catalizador
de NiLaAlsso en los sucesivos ciclos de reaccion-regeneracion.
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