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OBJETIVOS

OBJETIVOS

La presente Tesis tiene como principal objetivo explorar las posibilidades
de valorizacion del bio-oil en las unidades FCC de refineria. La alimentacion de
bio-oil en las unidades FCC es considerada como una de las posibilidades de
obtencidn a gran escala de combustibles y materias primas (olefinas, aromaticos),
desde biomasa, contribuyendo al desarrollo del concepto de la Bio-refineria, en
aras de complementar la capacidad del petréleo, dando respuesta al progresivo
agotamiento de éste y contribuyendo a la atenuacion de las emisiones netas de
CO,.

El bio-oil, producto liquido de la pirdlisis rapida de biomasa
lignocelulodsica, puede obtenerse con elevados rendimientos a partir de un amplio
espectro de materiales de biomasa, que pueden ser residuos agroforestales o
derivados de plantaciones especificas (para la propia produccion del bio-oil o
para una forestacion rapida, encaminada a compensar las emisiones de CO,). Las
tecnologias de pir6lisis rapida son sencillas, respetuosas con el medio ambiente y
pueden ser instaladas de forma geograficamente deslocalizada, incluso instaladas
en unidades moviles, dando servicio a sectores productivos de pequefio tamaiio,
para generar bio-oil que, a gran escala puede ser tratado en una unidad FCC de

refineria.

La wvalorizacion del bio-oil en unidades FCC es una estrategia
complementaria con otras, correspondientes también a procesos cataliticos, como
el craqueo o hidroprocesado en unidades especificamente disefladas, para la
obtencidon de combustibles y/o materias primas, o el reformado catalitico para la
produccion de H,. Las principales ventajas de la utilizacion del FCC estan
asociadas a la utilizacion de unidades industriales a gran escala, con
inmovilizados ya amortizados y sobre todo, a la integracion en el entorno de la
industria petroquimica de una alimentacion derivada de la biomasa, relacionando
dos entornos productivos tan diferentes como los del petroleo y la biomasa, con
las ventajas sociales y econdémicas que esto conlleva, para obtener productos

destinados al mismo mercado de la energia.

El bio-oil, constituido por oxigenados, tiene un reducido contenido de N y

S, lo que le aporta destacables ventajas como combustible. Sin embargo, la

Alvaro Ibarra Baroja 1
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experiencia previa del grupo sobre la produccion de bio-oil por pirélisis rapida,
sobre la caracterizacion del bio-oil y sobre algunas estrategias alternativas de
valorizacion del bio-oil (craqueo y reformado), han puesto de manifiesto
dificultades ya bien conocidas por otro lado en la bibliografia, para la
valorizacion del bio-oil completo y sin tratar, como combustible o utilizado como
materia prima de un proceso catalitico. Estas dificultades estan relacionadas con
el elevado contenido de agua y con la polimerizacion de los derivados de la

pirdlisis de la lignina de la biomasa.

Sin embargo, se ha planteado como un reto de esta Tesis, explorar las
posibilidades de valorizacion del bio-oil completo, por la ventaja econdomica que
ofrece esta posibilidad y sobre todo por las peculiares condiciones del FCC
(elevada temperatura, reducido tiempo de residencia, eclevada relacion
catalizador/alimentacion) que permiten predecir diferencias o atenuacion de esos

problemas respecto a los correspondientes a otras condiciones.

Otro argumento para justificar el interés del estudio del craqueo en
condiciones de FCC, es la posibilidad de utilizar un dispositivo experimental, ya
puesto a punto en tesis anteriores (en una larga trayectoria de colaboracion con la
Universidad de Western-Ontario, Canada), que permite operar en condiciones
(temperatura, relacion C/O, tiempo de reaccion, porosidad del lecho) similares a
las del reactor riser de la unidad FCC. En consecuencia, el estudio propuesto es
original respecto a los antecedentes en la bibliografia, centrados en el craqueo de
oxigenados seleccionados como modelo del bio-o0il y mediante experimentacion
en condiciones diferentes a las del FCC, dado que se ha utilizado generalmente

un reactor de lecho fijo.

Para alcanzar el objetivo general se ha desarrollado un plan de trabajo en el
que progresivamente se han ido alcanzando objetivos especificos, entre los que se

distingue:
Estudiar la sinergia del craqueo conjunto de oxigenados e hidrocarburos

Para cumplir este objetivo se ha realizado el craqueo de dos compuestos
puros: n-hexadecano, seleccionado como compuesto modelo de los hidrocarburos

del gasoleo de vacio (VGO), y 2-metoxi-4-metilfenol, como componente modelo

? L
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del bio-oil, seleccionado por su baja reactividad y elevada capacidad de
formacion de coque. El estudio del craqueo conjunto y la comparacion de los
resultados de rendimientos y composicion de productos con los del craqueo
individual, permitira determinar las sinergias de los mecanismos individuales del
craqueo y el efecto de las variables de operacion sobre los resultados y dichas

sinergias.
Establecer los aspectos fundamentales del craqueo catalitico del bio-oil

La alimentacion de bio-oil completo directamente al reactor de una unidad

FCC, es un reto que plantea originales incognitas, sobre:

* La operatividad y viabilidad de la reaccion para obtener un rendimiento
notable de producto liquido oxigenado, ante los previsibles problemas de
descarboxilacion y descarbonilacion de los oxigenados y la deposicion de
coque derivada de la lignina pirolitica. Dentro de este objetivo también debe
senalarse el estudio del rendimiento y composicion de los productos con la
filosofia e identificacion de los /umps de productos habitual en las unidades
FCC.

* Lareactividad de cada familia de oxigenados del bio-oil, en las condiciones
de craqueo del FCC y como fruto de la sinergia de los mecanismos de
craqueo individual de las diferentes familias, lo que podra compararse con
los resultados y explicaciones de los mecanismos de craqueo dados en la
bibliografia para compuestos puros y por tanto en medios de reaccidon

diferentes al del craqueo del bio-oil completo.
Evaluar el efecto de las propiedades del catalizador

La unidad FCC estd sujeta a una continua evolucidén tecnologica, que
afecta al disefio de la unidad y del catalizador. En este sentido, resulta interesante
determinar la capacidad de modular la selectividad de las reacciones de craqueo,
mediante un catalizador con la acidez y selectividad de forma adecuadas. El
comportamiento cinético de un catalizador comercial de craqueo y de
catalizadores de zeolita HBeta y de zeolita HZSM-5, permitira determinar el
efecto de las propiedades del catalizador sobre la distribucion y rendimientos de

las fracciones de productos, y en consecuencia obtener informacion sobre el
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papel de los centros acidos y de la selectividad de forma en los mecanismos de

reaccion.
Comparar la incidencia del origen y composicion del bio-oil

Si bien la valorizacion del bio-oil a gran escala exigira el tratamiento
conjunto de bio-oils de diferente procedencia, es una caracteristica del bio-oil,
que su composicion de oxigenados, ademds de heterogénea es dependiente de la
biomasa pirolizada. La comparacion de los resultados de craqueo de un bio-oil
derivado de serrin de pino y de otro de serrin de alamo negro, aportara
informacion respecto al efecto de la composicion del bio-oil sobre los

rendimientos y composicion de los productos.
Determinar las perspectivas de co-alimentacion de bio-oil con el VGO

La posible viabilidad de la valorizaciéon a gran escala del bio-oil en
unidades FCC exigira previsiblemente su co-alimentacion con el gasoleo de
vacio (VGO), alimentacion habitual. El estudio de esta co-alimentacion, con

relacion VGO/Bio-oil de 80/20 % en masa, permitira:

e Determinar el efecto de las condiciones de operacion, similares a las de la

unidad FCC, sobre los rendimientos y composicion de los productos

¢ Cuantificar la sinergia de la co-alimentacion, sobre la conversion del bio-oil,
rendimientos de productos y composicion de estos, asi como la comparacion
de esta sinergia con la estudiada en la bibliografia mediante la co-

alimentacion de compuestos modelo.

e Establecer el papel de la composicion del catalizador, mediante la
incorporacion al catalizador comercial (CY) de un catalizador de zeolita
HZSM-5, la cual tiene una mayor actividad de craqueo de los oxigenados y
mayor severidad de la selectividad de forma que la zeolita HY del catalizador

comercial.
Conocer las caracteristicas del coque depositado en el catalizador

El contenido y composicion del coque depositado en el catalizador tiene

una incidencia muy importante en la unidad FCC, por su papel en la
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desactivacion del catalizador y por suponer, mediante combustion en el
regenerador, una contribucidon a la energia necesaria para el craqueo. Entre las

incognitas a despejar:

¢ La capacidad para estos catalizadores y coques de las técnicas de
caracterizacion de catalizadores desactivados por coque, puestas a punto en

trabajos anteriores.

e La naturaleza y ubicacion del coque en la compleja estructura porosa de la

particula del catalizador comercial.

e La contribuciéon a la deposicion de coque del bio-oil y del VGO co-
alimentados, su posible diferente naturaleza y ubicacion, y la sinergia de los

mecanismos de deposicion de ambas fracciones del coque.
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CHAPTER 1

INTRODUCTION

ABSTRACT

This Chapter deals with the literature review concerning: i) routes for
obtaining fuel and raw materials from biomass (bio-refinery concept); ii) bio-oil
obtaining process and aspects concerning its composition, stabilization
treatments and valorization routes; and iii) catalytic cracking of bio-oil by
approaching cracking fundamentals and studies using model compounds, bio-oil
and vacuum gas oil (VGO) mixture.

The bio-refinery integrates various processes of valorization from biomass
on a large scale, emphasizing the valorization of lignocellulosic biomass by: 1)
fermentation (bio-ethanol); ii) gasification (syngas); and iii) flash pyrolysis (bio-
oil). The bio-oil obtained in the flash pyrolysis of lignocelullosic biomass
(agroforestry residues or derivates), has major advantages than the other
alternatives, being the flash pyrolysis a clean and simple process; the raw
material is available in large quantities and does not conflict with the food or
agricultural industry, and the bio-oil has good prospects for valorization (low
sulfur and nitrogen content).

The catalytic cracking of bio-oil is presented as a versatile strategy for
automotive fuels and raw materials (light olefins, aromatics BTX) either in units
designed for that purpose or, as is more interesting for large-scale viability, in
FCC refinery units by co-feeding the bio-oil with ordinary feed (VGO). The
knowledge of the bio-oil cracking in the literature has progressed by
understanding the mechanisms and reaction steps of the individual components
of the bio-oil. Different studies of treated bio-oil cracking have shown a high
conversion as well as an important synergy between the cracking steps of
hydrocarbons and oxygenates in the mixture, and the effect of the composition of
the oxygenate fraction in the product distribution. However, most of the studies
have been performed under different conditions to those used in the FCC reactor.
This Thesis aims to achieve results of greater industrial interest, using a riser
simulator reactor for cracking of raw bio-oil, VGO and its mixture, under FCC
conditions.




INTRODUCCION

1. INTRODUCCION

El desarrollo tecnoldogico de las diferentes rutas de valorizacion de la
biomasa, para obtener combustibles y materias primas, ha adquirido un fuerte
protagonismo, promovido por las crecientes necesidades energéticas y por las
politicas medioambientales de los paises desarrollados, que se enfrentan a los
retos del progresivo agotamiento del petrdleo y de la progresivamente mas severa
regulacion de las emisiones de CO,. Para los paises en vias de desarrollo y sin
implantacion de la industria petroquimica, la valorizacion de biomasa es ademas
una oportunidad para coordinar su politica energética y agraria, desarrollando

una tecnologia propia.

La naturaleza produce 170 billones de t de biomasa al afio, de las cuales
son utilizadas entre el 3 y el 4 %, lo que teniendo ademas en cuenta que el 75 %
corresponden a carbohidratos ofrece unas perspectivas amplias para su
valorizacion como materia prima, para la obtencion bien de productos quimicos
(quimica verde), o bien para la obtencion de combustibles (biocombustibles)
(Huber y cols., 2007; Carpenter y cols., 2014).

El término biomasa agrupa un amplio espectro de materiales de naturaleza
organica y origen reciente (no geoldgico), que comprende materiales residuales
(residuos de explotaciones agricolas, forestales, de la industria maderera,
urbanos) y cultivos y derivados de éstos. Mayoritariamente son vegetales, que a
pesar de su heterogeneidad en procedencia y otras caracteristicas, estan
constituidos mayoritariamente por unos pocos mondémeros basicos. El bloque,
(CH,0),, de azucares poliméricos que constituyen mayoritariamente la biomasa
vegetal (practicamente el 75 % de la biomasa lignoceluldsica), crece por la
activacion de la energia solar:

nCO, + nH,0 + luz M (CH;0), + nO,

La velocidad de crecimiento de las plantas estd en un amplio intervalo,

comprendido entre 6 y 90 t/ha-afio o en su equivalente de contenido energético,

entre 19 y 280 barriles equivalentes de petroleo (Klass y Cutler, 2004).
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La fraccion estructurada de la biomasa esta constituida por celulosa,
hemicelulosa y lignina (Figura 1.1). La celulosa (un polimero cristalino de
glucosa) y la hemicelulosa (un complejo polimero amorfo, cuyo mondémero
mayoritario es la xilosa) constituyen entre el 60 y el 90 % de la biomasa terrestre.
La lignina (constituida por poliaromaticos oxigenados) es el tercer componente
mayoritario. Otros componentes menores de la biomasa son los triglicéridos,
alcaloides, pigmentos resinas, esteroles, terpenos, terpenoides y ceras. Hay que
sefalar que algunas plantas (como la colza o la soja) tienen importantes
contenidos de estos componentes. Por otro lado, el contenido en triglicéridos de

las microalgas esta entre el 7 y el 60 % en masa (Klass y Cutler, 2004).

Celulosa 3l Glucosa
i i Ll e
Celulosa (cristalina) (solucion acuosa)

Lignocelulosa (antes
de su separacion)

Lignina

Hemicelulosa (amorfa)

H
Estructura cristalina de Celulosa

Biomasa Poliaromaticos
-80 9 i — Lignina » :
(Celulosa 40-80 %, Hemicelulosa —>| 9 oxigenados

15-30 %, Lignina 10-25 %)
OH H H
{
Monémeros
de Lignina:
o
OH b ? b

Alcohol Alcohol Alcohol
Cumarilico Coniferilico Sinapilico

Xilosa acuosa,
—>| Hemicelulosa » acido acético y

otros azucares

Figura 1.1. Estructura general de la biomasa (Hsu y cols., 1980).

La celulosa consiste en un polisacarido lineal con enlaces (-1,4 de
monémeros de D-glucopiranosa (Figura 1.1). Los enlaces de hidrogeno
mantienen y refuerzan la conformacion de la cadena lineal plana. Mientras la

parte superior e inferior de la cadena de celulosa es hidrofobica, los extremos son
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hidrofilicos y capaces de conformar enlaces de hidrogeno. El grado de
polimerizacion de la celulosa es de 10° unidades del monémero glucopiranosa en
la madera y de 1.5-10° en el algodon. El producto de la hidrélisis completa es la
glucosa y los de la hidrolisis parcial, la celobiosa (dimero de la glucosa), la

celotriosa (trimero) y celotetrosa (tetramero) (Hsu y cols., 1980).

La hemicelulosa es un complejo polisacarido amorfo, como consecuencia
de su estructura ramificada, que constituye entre el 20 y el 40 % en masa de la
biomasa y que en asociacion con la celulosa constituye las paredes celulares. Su
componente principal es el xilano (un polimero de la xilosa enlazada en las
posiciones 1 y 4). Contiene azucares de cinco atomos de carbono (xilosa y
arabinosa, principalmente) y de seis atomos de carbono (galactosa, glucosa y
manosa), todos con sustituciones de acido acético. Una caracteristica importante
es que es mas facilmente hidrolizable que la celulosa a sus azucares

monomeéricos.

La lignina es un polimero aromatico mononuclear, altamente ramificado,
constituyente de las paredes celulares particularmente de la biomasa lefiosa
(madera). Estd asociado a la celulosa y a la hemicelulosa constituyendo los
componentes lignoceluldsicos, cuya constitucion es muy variable dependiendo de
las caracteristicas de polimerizacion de la lignina, fuertemente dependiente de la
naturaleza de los alcoholes mondémeros (Chakar y Ragauskas, 2004; Balat y cols.,
2009).

A pesar de la disponibilidad de la biomasa, al valorar sus perspectivas de
explotacion debe tenerse en cuenta que esta disponibilidad es limitada, e
insuficiente para satisfacer por si sola las demandas totales de combustibles y
materias primas actualmente derivadas del petrdleo. Asi mismo, el desarrollo
tecnologico es aun incipiente y la industria asociada carece de la capacidad para
desarrollar una economia de la biomasa en competencia con una industria del
petrdleo. En consecuencia, surge la necesidad de integracién de procesos y
productos en un mercado regido por las multinacionales del petroleo y sujeto a
las tendencias de un mercado que actualmente se sustenta mayoritariamente en el

petroleo.
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Otras limitaciones de la economia de la biomasa son, en primer lugar el
estado de desarrollo, aun incipiente, de las tecnologias de valorizacion a gran
escala y, por otro lado, la creciente atencion a la valorizacion de fuentes fosiles
con grandes reservas, como el carbon, y sobre todo el gas natural. En
consecuencia, la economia de la biomasa es considerada una pujante y
complementaria alternativa para explotarse de forma coordinada con la de las
fuentes fosiles, utilizando infraestructuras comunes y buscando la maxima

sinergia en la produccién y en las caracteristicas de los productos.
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1.1. BIO-REFINERIA

La bio-refineria es la denominacion generalizada en la tltima década para
referirse a una amplia plataforma de [+D+1], en la que trabajan desde mucho antes
investigadores de diferentes areas de Ingenieria, Biologia, Biomedicina
Agricultura y Medio Ambiente. En el &mbito de la Ingenieria Quimica, una bio-
refineria puede definirse como “Una instalacion que integra procesos de
conversion y equipos para producir combustibles, energia y productos quimicos a
partir de biomasa”. Fernando y cols. (2006) han plasmado el concepto de bio-
refineria relacionando los componentes (materia prima-proceso-producto)

implicados (Figura 1.2).

Residuos agricolas  Hidrdlisis 4cida/ enzimatica )
Fermentacion [ Etanol
Bioconversion

Cosechas agricolas
Pastos \

Materias

ﬁCombustibIes < Diesel
| renovable

(E14 pri
_ Eléctrica

Procesos
de b4 Utilidades =TT
conversion

L

primas

| Calorifica

[Plasticos, Resinas,

‘ ‘ Espumas
Productos | Disolventes, Adhesivos,

grbolehs ol Conversién quimica

es%c 05 animales — gasificacion o Pirdlisis Pinturas
R,esl uos Tintes, Detergentes,
sélidos urbanos Lubricantes

Aceites, Acidos grasos,
letc

Figura 1.2. Esquema de las etapas generales en una bio-refineria (Fernando y
cols., 20006).

La bio-refineria es por tanto un concepto general que sirve de base para el
desarrollo del potencial de la biomasa como materia prima. La gran plataforma
de la bio-refineria es ademas ordenada por las administraciones publicas por su
relacion con diferentes sectores agricolas e industriales. Asi, el Departamento de
Energia USA distingue diferentes programas en base a: i) transformacion de
azUcares; ii) valorizacion de cadenas ricas en carbono; y iii) valorizacion de
plantas. Mientras, las multinacionales de la industria del petréleo (BP, Conoco-
Phillips, Dow, Dupont, Petrobras, Repsol, Shell, Total, UOP...) estan

involucradas en iniciativas de incorporacion de formas de biomasa, como los
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aceites vegetales y sus derivados, asi como el bio-oil, como co-alimentacion en

las unidades de refineria.

En la Figura 1.3 se muestran diferentes rutas para la valorizacion de la
biomasa a gran escala. Por su interés al margen de la cadena alimentaria y
potencial a gran escala y disponibilidad universal, merece especial atencion la
valorizacion de biomasa lignoceluldsica, mediante rutas que tiene como etapas
clave: i) la fermentacion; ii) la gasificacion; y iii) la pirdlisis rapida, cuyos
productos son el bio-etanol, el gas de sintesis y el bio-oil, respectivamente. A
partir de estas materias primas se obtiene, como se explica de forma resumida en
los siguientes apartados, un amplio abanico de combustibles, materias primas de

sintesis y derivados, obtenidos convencionalmente a partir del petroleo.

Por sus perspectivas de desarrollo a gran escala, son destacables los
progresos de las rutas de valorizacion del bio-oil, bien mediante su integracion en
unidades de refineria (Huber y Dumesic, 2006; Corma y cols., 2007a, b; de
Miguel Mercader y cols., 2010a; Fogassy y cols., 2010; Thegarid y cols., 2014) o
para obtencion de H, mediante reformado (Dincer y Zamfirescu, 2012). Por otro
lado, la gasificacion de la biomasa tiene el atractivo de integrarse con la
valorizacion de otros materiales (carbon, residuos de la sociedad de consumo)
(Erkiaga y cols., 2014) y esta recibiendo un notable impulso con los progresos de
la sintesis Fischer Tropsch, para obtener un amplio abanico de combustibles y
materias primas (Sanders y cols., 2012; Kim y cols., 2013; Leibbrandt y cols.,
2013) y con la sintesis de metanol (Holmgren y cols., 2012) y de dimetiléter
(Aguayo y cols., 2007; Sierra y cols., 2010).
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CAPITULO I

1.1.1. Rutas via fermentacion. Valorizacion de bio-etanol
1.1.1.1. Produccion de bio-etanol

Comparando el bio-metanol y el bio-etanol, ambos utilizables como bio-
combustibles de automocion, el bio-etanol presenta la ventaja de su menor coste
de produccion (Hasegawa y cols., 2010). Es el biocombustible con mayor
produccion mundial, 85 mil millones de L anuales (94 % de la produccion
mundial de biocombustibles), de la cual el 90 % corresponde a Brasil y Estados
Unidos. El bio-etanol se produce por fermentacion de carbohidratos, derivados
principalmente de cafia de azlicar y maiz (combustible de primera generacion),
aunque el futuro de la obtencion de bio-etanol requiere de la viabilidad de su
produccion desde biomasa lignoceluldsica, como bio-combustible de segunda
generacion. Las razones que soportan la prioridad de esta ruta son: i) evitar la
injerencia en el mercado de alimentos para el consumo humano y de animales; i)
la mayor disponibilidad potencial de biomasa lignoceluldsica, con un potencial
estimado de produccion de bio-etanol de unas dieciséis veces la produccion
mundial actual (Kim y Dale, 2004); y iii) el menor coste de la materia prima,
cuya contribucion al coste total de produccion de bio-etanol disminuye en el
orden: caifia de aziicar (50 %) > grano de maiz (40 %) > lignocelulosa (30 %) y;
iv) la mayor eficacia en la contribuciéon a la mitigacion de gases de efecto
invernadero, con la adecuada intensificacion de la reforestacion (Kalinci y cols.,
2009).

Los azucares fermentables estan combinados en forma de sacarosa,
almidon, hemicelulosa y celulosa. La fermentacion de azucares de seis atomos de

carbono sigue la estequiometria:

En consecuencia, el rendimiento maximo de la fermentacion es de 0.51 kg

de bio-etanol y 0.49 kg de CO, por kg de azucar.

La obtencion de bio-etanol desde biomasa lignoceluldsica es mas compleja
que desde almidon o sacarosas, porque hay que pretratar la biomasa para separar
los carbohidratos (celulosa y hemicelulosa) de la matriz de lignina, para que la

celulosa y hemicelulosa puedan ser luego hidrolizadas para liberar los azucares
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fermentables (hexosas y pentosas). El proceso consta de 4 etapas: pretratamiento,
hidrolisis, fermentacion y concentracion, y la investigacion se centra en los

siguientes aspectos (Hahn-Héagerdal y cols., 2006).

» Mejorar la eficacia de la despolimerizacion de la celulosa y hemicelulosa
a azlcares fermentables durante las etapas de pretratamiento e hidrolisis,
mediante el desarrollo por ingenieria enzimatica de: 1) celulasas de bajo
coste; y ii) hemicelulasas de bajo coste que trabajen sinérgicamente con
las celulasas (Banerjee y cols., 2010).

» Aumentar la velocidad y selectividad de la fermentacion, mediante
progresos de ingenieria metabolica para desarrollar microorganismos
(levaduras y bacterias).

» Avanzar en la integracion de las etapas, para minimizar la demanda
energética del proceso global e incrementar la productividad (Sanchez y
Cardona, 2005; van Zyl y cols., 2007). Las etapas que mas encarecen al
bio-etanol de segunda generacion son los costes asociados al
pretratamiento e hidrolisis (hasta 4 veces superiores a los
correspondientes partiendo de maiz), y a las etapas de destilacion y
evaporacion para concentrar el alcohol (por la menor concentracion de

etanol obtenida en el caldo de fermentacion).

1.1.1.2. Perspectivas como combustible

En la Tabla 1.1 se comparan las caracteristicas fisicas y quimicas del bio-
etanol con las de los combustibles de automocion derivados del petrdleo
(Chiaramonti, 2007).

La principal dificultad del bio-etanol para su utilizaciéon en motores de
gasolina es su baja volatilidad (presion de vapor = 200 kPa), que limita su
ignicion a baja temperatura. La mezcla del 5 % en volumen con gasolina (E5) se
comercializa en los paises desarrollados. La mezcla con 10 % en volumen de
etanol (E10) en Brasil, Canada, USA y Suecia. Con 22 % en volumen (E22) en
Brasil. En Brasil, USA y Suecia se comercializa la mezcla con el 85 % en
volumen (E85) en vehiculos adaptados. En Brasil y Suecia se comercializan

vehiculos con motores construidos para bio-etanol con 5 % de agua.
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Tabla 1.1. Propiedades del bio-etanol (Chiaramonti, 2007).

Propiedades Gasoil Etanol Gasolina
Poder calorifico neto, MJ/kg 42.7 26.9 43.7
Poder calorifico neto, MJ/L 36.4 21.0 32.0
Viscosidad, ¢St 2.5 - -
Densidad a 15 °C, kg/m’ 830-880 790 700-780
Indice de cetano >45 <8 -
Indice de octano - 96-106 79-98
Relacion estequiométrica 14.5 9 15.1
Presion de vapor a 38 °C, psi 0.04 2.5 7-9
Punto de inflamacion, °C 55-65 13 -40
Temperatura de ebullicion, °C 170-340 78 33-213
Calor de vaporizacion, kl/kg - 842 300
Temperatura de auto-ignicion, °C 230-315 366 300-371
Limites de inflamabilidad, °C 64-150 13-42 (-40)-(-18)

La mezcla bio-etanol + gasoil (e-diesel) ofrece un elevado interés para
reducir las emisiones de particulas de la combustion del gasoil y también
favorece su biodegradabilidad. El indice de cetano del bio-etanol se estima entre
5 y 10, y se estima que el de la mezcla es una media ponderada de los

componentes.

El contenido energético de la mezcla debe ser al menos el 90-95 % del
gasoil, para que no sea relevante la pérdida de prestaciones del motor y para ello

debe cuantificarse en aproximadamente el 2 % la disminucion de contenido




INTRODUCCION

energético por cada 5 % de etanol afiadido (Bilgin y cols.,, 2002). Los
componentes aromaticos del gasoil actuan como agentes enlazantes (co-
solventes), favoreciendo la miscibilidad bio-etanol/gasoil. Ahora bien, la adicion
de bio-etanol empeora algunas propiedades, como la estabilidad (solubilidad),
viscosidad, lubricacion, contenido energético y nimero de cetano (Hansen y
cols., 2005; Lapuerta y cols., 2008).

Para evitar la separacion de fases por debajo de 10 °C, se puede utilizar un
emulsificante (surfactante comercial, como el GE Betz de General Electric, Inc.)
0o un co-solvente (con tetrahidrofurano y acetato de etilo). Se requiere
aproximadamente un 2 % de surfactante por cada 5 % de etanol acuoso afiadido
al gasoil, aunque esta cantidad se puede reducir notablemente en verano. Como
aditivos comerciales que actiian como co-solventes (Ribeiro y cols., 2007): 1)
Puranol (Pure Energy Corporation); ii) Oxydiesel (AAE Technologies, UK); iii)
Beraid ED-10 (Akzo Nobel); iv) Purinox (Lubrizol Corporation). En contraste, la
menor viscosidad y lubricidad de la mezcla bio-etanol + gasoil afecta a la
atomizacion en la camara de combustion, que debe ser corregida con un

adecuado equipo de inyeccion.

1.1.1.3. Materia prima para la obtencion de hidrocarburos

La valorizacion del bio-etanol (con elevado contenido de agua) para la
obtencion de materias primas de la industria petroquimica, como olefinas y
BTXE (benceno, tolueno, xilenos y etilbenceno) evita los costosos tratamientos
de obtencion del etanol anhidro y colocan a la valorizacion del bio-etanol como
una de las principales plataformas en el concepto de la bio-refineria (Gayubo y
cols., 2010, 2011). En la Figura 1.4 se muestra un esquema de la transformacion
del bio-etanol sobre catalizadores acidos para obtener etileno (proceso BTE) o

hidrocarburos superiores, con alta selectividad de olefinas C,-C, (Proceso BTO).
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Figura 1.4. Transformacion catalitica de etanol a etileno y olefinas ligeras sobre
catalizadores acidos.

La deshidratacion del bio-etanol a etileno se ha llevado a cabo
tradicionalmente sobre y-Al,Os, en el intervalo 315-395 °C (Winter y Eng, 1976),
que se ha sustituido por la zeolita HZSM-5, activa en el intervalo 150-300 °C y
cuya estabilidad y selectividad son mejoradas por la adicion de promotores (Zn,
Mn) o la atenuacién de la acidez (Le Van Mao y cols., 1989; Chen y cols., 2007;
Varisli y cols., 2007). También tienen un buen comportamiento otros materiales
débilmente acidos, como los de carbon derivado de biomasa y acidificado con
acido fosforico (Bedia y cols., 2011).

La obtencion de olefinas C;. y de aromaticos BTXE (Figura 1.4), con
etileno intermedio como reactante virtual, exige temperaturas superiores (por
encima de 400 °C). La obtencion selectiva de olefinas ligeras (propileno,
butenos) requiere la moderacion de la acidez de la zeolita HZSM-5, lo que se ha
abordado de diferentes formas: adicion de P, Na, Zr, o Ni (Zhao y cols., 2004;
Borges y cols., 2007; Gayubo y cols., 2010; Goto y cols., 2010) o tratamiento
alcalino (Gayubo y cols., 2010). La obtencion de BTXE a partir de etanol, por el
contrario, se ve favorecida por el aumento de la acidez de la zeolita HZSM-5, con

el inconveniente de que se favorece la deposicion de coque.
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1.1.1.4. Fuente de hidrogeno

El bio-etanol es una de las materias primas que presentan mayor interés
para la produccion de H, para pilas de combustible, a medio-largo plazo, debido
a (Ni y cols., 2007): i) el contenido de hidrogeno relativamente alto; ii) su
reformado es termodindmicamente factible y se puede alcanzar alta conversion a
temperatura moderada y mas baja que la de combustibles fosiles; iii) la seguridad
de almacenamiento y manejo; y iv) la infraestructura para su distribucion no
requiere grandes modificaciones en las actuales estaciones de servicio. Incluso, la
valorizaciéon directa del bio-etanol, evita los costosos tratamientos de

deshidratacion.

Ademas de para pilas de combustible, en determinadas regiones
industrializadas tiene interés la utilizacion de bio-etanol para la produccion de H,
a gran escala, para dar respuesta a la fabricacion sostenible de amoniaco y
metanol, y a los requerimientos de hidrogeno de las refinerias y de las industrias
de alimentacion y acerias (Oakley y Hoadley, 2010), asi como a la utilizacion del
H, como combustible de automocion (Balat, 2005, 2008).

El reformado con vapor del bio-etanol (SRE), es la alternativa con un

mayor rendimiento de Hj:
C,HsOH(g) + 3H,0(g) - 2CO, + 6H,

La utilizacion de etanol para las PEMFC mediante SRE tiene el
inconveniente de formacion de subproductos (CO y CH,), por lo que se requieren
procesos de purificacion del gas (separacion con membranas, reactores WGS y
COPROX) con el consiguiente aumento del coste de operacion. Sin embargo, el
H, del proceso SRE puede alimentarse directamente a una SOFC de alta

temperatura (Jamsak y cols., 2006).

Los catalizadores mas estudiados para el SRE, con objeto de aumentar el
rendimiento y selectividad de H,, han sido de metales de transicion, en particular
de Ni (Le Valant y cols., 2010; Machocki y cols., 2010; Wu y Williams, 2011;
Carrera Cerritos y cols., 2011; Lucrédio y cols., 2011; He y cols., 2012; Lovén y
cols., 2012; Melchor-Hernandez y cols., 2013) y de Co (Casanovas y cols., 2010;
Song y cols., 2010a,b; Bayram y cols., 2011; Garbarino y cols., 2013), con
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diferentes soportes (Al,O;, Al,O3-La, Si0,, MgO, CeO,, ZnO, Ti0,). También se
han estudiado metales nobles, con un mejor comportamiento, en particular el de
Rh por su elevada actividad para la ruptura del enlace C-C (Le Valant y cols.,

2010; He y cols, 2012), si bien con un coste mas elevado.

La estabilidad del catalizador es un factor clave para la viabilidad de su
utilizacion y ademas de las condiciones de operacion, la seleccion del soporte es
importante para minimizar la desactivacion del catalizador por deposicion de
coque (Machocki y cols., 2010; Songy y cols., 2010). Vicente y cols. (2014) han
comprobado la importancia de la naturaleza del coque sobre la desactivacion,
porque el coque estd constituido por una fraccion de coque amorfo, formado por
la transformacion de subproductos (etileno, acetaldehido) y de otra fraccion de
coque estructurado, de naturaleza filamentosa, formado por descomposicion de
CH; y a partir de CO (reaccion de Boudouard). La principal causa de la
desactivacion es la deposicion del coque amorfo, por su capacidad de
encapsulacion y bloqueo de los centros metalicos, mientras que el efecto del
coque filamentoso es secundario, ya que el coque se desplaza hacia el exterior de

los poros del soporte.

1.1.2. Rutas via gasificacion. Valorizacion del gas de sintesis

La gasificacion es un proceso termoquimico que transforma materiales
hidrocarbonados (carbon, petréleo y sus derivados, biomasa y sus derivados,
residuos de la sociedad de consumo) en gas de sintesis (CO e H,, como
componentes mayoritarios, con CHy, CO,, H, y H,O como subproductos),
mediante reaccion a elevada temperatura (> 600 °C) con un agente oxidante (aire,
oxigeno, CO,, vapor de agua o mezclas de estos), utilizado con una relacion
menor a la requerida estequiométricamente para la combustion. Si bien la
relacion H,/CO requerida estd condicionada por la posterior aplicacion del gas
producido, la gasificacién con vapor es preferida porque ofrece un gas con una

mayor relacién Hy/CO, lo que aumenta la viabilidad de su valorizacion.

La obtencidn de gas de sintesis tiene un gran interés, asociado al creciente
desarrollo de las plantas GTL (Gas-To-Liquid) para la sintesis de metanol, DME

y Fischer Tropsch. Ademas, la valorizacion de gas de sintesis puede estar
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integrada con la valorizacion energética, mediante turbinas, ciclo combinado o
celdas de combustible (Consonni y Vigano, 2012). La tecnologia ha tenido un
notable y largo desarrollo para el carbon y derivados del petroleo (Speight, 2011)
recibiendo un interés mas reciente para biomasa (Wang y cols., 2008; Zhang,
2010; Bulushev y Ross, 2011; Damartzis y Zabaniotou, 2011), donde adquiere un
papel relevante la utilizacion de catalizadores (de Lasa y cols., 2011), y el interés

es alin mas reciente para residuos de la sociedad de consumo (Arena, 2012).

1.1.2.1. Reactores

Los reactores mas utilizados a gran escala con biomasa son de lecho movil,
fluidizado (burbujeante o circulante) y de arrastre (transporte neumatico) (Wang
y cols., 2008). La seleccion del reactor esta condicionada por el requerimiento
energético, dada la endotermicidad de la gasificacion, y por la dificultad de
manejo de la biomasa, dada su naturaleza fibrosa e irregular y por la
aglomeracion de particulas debido a la fusion de las cenizas (que contienen CaO,
K,0, P,Os, MgO, SiO,, SOz y Na,0) por encima de 700 °C. Ademas, los metales
alcalinos presentes en la biomasa reaccionan con la SiO, (utilizada como
coadyuvante de la fluidizacion) para formar silicatos que funden a la elevada
temperatura de gasificacion. El buen comportamiento del reactor fluidizado
burbujeante es mejorado por el reactor de spouted bed conico (CSBR), que
requiere menor cantidad de SiO,, es mas versatil y tiene menos problemas de
segregacion y un mayor coeficiente de transmision de calor entre fases (Erkiaga y
cols., 2013, 2014).

El mayor problema de la gasificacion de la biomasa es la formacion de tar,
que es una mezcla compleja de hidrocarburos condensables, formados en la etapa
inicial de pir6lisis. Esta mezcla incluye aromaticos de entre uno y cinco anillos, y
otros hidrocarburos oxigenados, dependiendo de las condiciones de gasificacion
(Huber y cols., 2006). En consecuencia, se ha realizado un gran esfuerzo de
investigacion sobre la utilizacion de catalizadores, bien in situ (catalizadores
primarios) o en un reactor dispuesto en linea con el gasificador (catalizadores
secundarios). Los catalizadores utilizados in sifu (catalizadores primarios), que

craquean los componentes del tar y catalizan el reformado con vapor, han sido
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principalmente: CaO, dolomita, olivina, Ni/Al,Os, y-Al,O; (Dalai y cols., 2003;
Devi y cols., 2003, 2005; Hu y cols., 2006) y catalizadores de Ni (Wang y Lu,
1998a,b).

1.1.2.2. Valorizacion del gas de sintesis

Levenspiel (2005) presento al gas de sintesis como un vector clave para el
desarrollo de una industria alternativa a la petroquimica (Figura 1.5). Los
procesos desarrollados a partir de las diferentes fuentes de gas de sintesis se
agrupan con las denominaciones, GTL (Gas To Liquid), CTL (Carbon To Liquid)
y BTL (Biomass To Liquid), respectivamente (Rauch y cols., 2013).

Productos oxo
- q q 7 q Metanol
NH3 [SIntESIS de amomaco} +olefinas | SiNtesis de metanol (gasolina)
Gas de +CH30H
Olefinas . e . ., Gas natural
Parafinas Fischer Tropsch Sl sintético
CO+H2
Combustible Metalurgia Gas reductor
Etilenglicol < | Sintesis de glicol et [Manufactura de a’cidos} Acido acético

Hidroquinona

Figura 1.5. Rutas de valorizacion del gas de sintesis (Levenspiel, 2005).

Los procesos permiten obtener un amplio abanico de productos, mediante

la seleccion de los correspondientes intervalos de temperatura, presion y el
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catalizador selectivo adecuado. Entre las reacciones de la Figura 1.5, se mantiene

el interés de la sintesis de metanol:
CO +2H, = CH;OH

El metanol se produce industrialmente, con capacidades de 5000 t/dia, en
reactores multitubulares de lecho fijo, con refrigeracion externa por vaporizacion
del agua de refrigeracion, a alta temperatura (250-300 °C) y presion (8-10 MPa)
con tecnologias de diferentes compafias (Haldor Topsoe, Lurgi, Davy Process
Technology, Mitsubishi Gas Chemicals) (Olah y cols., 2006). El catalizador
convencional es ternario, basado en el original de Cu-ZnO-Al,O;, desarrollado
por la ICI Co. (Hansen, 1997) y sobre el que se siguen realizando innovaciones
(Flores y cols., 2011; Erefia y cols., 2013a).

El metanol se utiliza como aditivo de combustibles, directamente como
combustible y como materia prima para la obtencion de productos
(metiltercbutiléter y dimetilcarbonato), y de combustibles de automociéon e H,,
asi como otras materias primas de la petroquimica. La tecnologia de
transformacion de metanol en hidrocarburos (denominada genéricamente proceso
MTH) (Stocker, 1999), tiene nuevas versiones con creciente implantacion
industrial, como el proceso MTO (metanol a olefinas) sobre SAPO-34 y el

proceso Lurgi/Statoil, MTP (metanol a propileno) (Gamero, 2013).

Por otro lado, es creciente el interés de la sintesis de DME en una etapa
(utilizando un catalizador bifuncional), que presenta ventajas respecto a la
sintesis de metanol: i) menor restriccion termodindmica, que permite trabajar a
mayor temperatura y menor presion; ii) capacidad de co-alimentar CO, junto con
el gas de sintesis, lo que es considerado clave para contribuir a atenuar el efecto
invernadero (Olah y cols., 2009). Ademas, el DME tiene aplicacion como: 1)
combustible en diferentes sectores (doméstico, de automocion y de generacion de
energia eléctrica) (Olah y cols., 2009); ii) materia prima intermedia, mediante el
proceso DTO (dimetil éter a olefinas) para obtener olefinas e hidrocarburos
superiores (combustibles de automocion) (Biryukova y cols., 2011;
Kolesnichenko y cols., 2011); y iii) vector de H,, con buenas caracteristicas para
su uso en celdas de combustible PEM a bordo de un vehiculo (Vicente y cols.,
2013; Erefia, 2013a,b).
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La sintesis FT comprende las reacciones exotérmicas de sintesis y WGS:
nCO+ (n+m/2)H, = C,H,+nH,O
CO+H,0 « CO,+H,

Este proceso recibe una renovada atencion por sus posibilidades para la
valorizacion de biomasa. Swain y cols. (2011) han hecho una valoracion
econdmica del coste de combustible obtenido en la sintesis FT, de 15 euros/GJ (o
0.55 euros/L), que resulta competitivo con el coste del derivado del petroleo. Los
catalizadores son de Fe o Co, el primero para la obtencion de fraccion gasolina (a
300-340 °C) (Kang y cols., 2013), y el Co para la obtencion de ceras y fraccion
diesel (180-250 °C) (Fischer y cols., 2013; Prieto y cols., 2013). Como soportes,
se utilizan Si0,, Al,O;, TiO,, Cy Si,C (Fu y cols., 2013).
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1.2. BIO-OIL

La pirolisis rapida ofrece ventajas respecto a las otras alternativas de
valorizacion de biomasa comentadas (fermentacion y gasificacion), debido a que,
en primer lugar es un proceso con reducida incidencia medioambiental y, en
segundo lugar, por las perspectivas que ofrece la valorizacion a gran escala de

sus productos, en particular el producto liquido (bio-oil).

1.2.1. Obtencion por pirolisis rapida

La pirdlisis es un proceso de descomposicion térmica en donde los
componentes organicos se degradan en un entorno libre de oxigeno. Los
productos son una fraccion liquida, denominada bio-oil, un residuo solido,
denominado char, y una fraccion de gases no condensables. Las condiciones
tipicas de la pir6lisis rapida son: baja temperatura (450-550 °C), alta velocidad de
calentamiento (10°-10* K s™) y corto tiempo de residencia de los volatiles (< 1 s),
enfriando répidamente los productos al abandonar el reactor. Los rendimientos
convencionales de las tres fracciones son: 60-75 % en masa de bio-oil, 15-25 %
de char y 10-20 % de gases. Carpenter y cols. (2014) han hecho una revision de
las técnicas para caracterizar tanto los diversos materiales de biomasa, como los

productos de la pirolisis.

El bio-oil es considerado como un combustible liquido con un alto
potencial debido a sus ventajas: es renovable, tiene bajo contenido de Sy N, y su

combustion es neutra en el balance de CO, (Wang y cols., 2011).

Los aspectos fundamentales de la pirdlisis rapida y el estado de la
implantacion de las diferentes tecnologias son recogidos en varias revisiones
(Butler y cols., 2011; Bridwater, 2012; Isahak y cols., 2012; Meier y cols., 2013).
Los reactores utilizados pueden clasificarse en: i) lecho fluidizado burbujeante
(DeSisto y cols., 2010; Papadikis y cols., 2010; Westerhof y cols., 2010); ii) de
lecho fluidizado circulante y de arrastre (fases densa o diluida) (Lappas y cols.,
2008; Van de Velden y cols., 2008); iii) ablativos (de pared plana, rotatorios y
ciclonicos) (Lédé y cols., 2007); iv) a vacio (Yang y cols., 2001); v) de tornillo
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(Ingram y cols., 2008); y vi) de spouted bed cénico (Aguado y cols., 2000;
Olazar y cols., 2001; Makibar y cols., 2011, 2012; Amutio y cols., 2012).

En condiciones optimas el rendimiento de bio-oil alcanza el 65-70 % en
masa (Calonaci y cols., 2010), eso si, requiriendo un elevado caudal de N,. La
operacion a vacio permite disminuir el caudal molar de N,, disminuyendo el
requerimiento de aporte de energia y favoreciendo la recogida del bio-oil
(Amutio y cols., 2011). El proceso puede realizarse en régimen autotérmico sin

perder calidad en el bio-oil (Amutio y cols., 2012).

1.2.2. Naturaleza y composicion

El bio-oil es una mezcla compleja de agua (15-30 % en masa) y diferentes
compuestos oxigenados, entre ellos hidroxialdehidos, hidroxiacetonas, azucares,
acidos carboxilicos y fenoles. Comparando sus propiedades (Czernik y
Bridgwater, 2004; Mohan y cols., 2006; Lu y cols., 2009; Carpenter y cols.,
2014) con las de un fuel pesado (Tabla 2.1) destaca que tiene un bajo poder
calorifico, es inmiscible con los combustibles derivados del petroleo, es inestable
quimica y térmicamente, tiene alta viscosidad (10-100 cP a 40 °C) y es corrosivo
(pH entre 2-4).

Cabe sefialar que si bien el contenido de agua en el bio-oil obtenido por
pirolisis de madera estd en intervalo 21-27 % en masa, es mayor (39-51 %) en el
bio-oil derivado de residuos agricolas y de herbaceas. Este agua corresponde a: i)
el agua libre en la biomasa, que juega un papel importante al vaporizar
explosivamente y favorecer la transmision de calor durante la pirolisis (Cai y Liu,
2007); y ii) el agua liberada por la descomposicion de la celulosa y hemicelulosa,
que aumenta con el contenido de metales alcalinos (Na, K, Mg y Ca) en la

biomasa.
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Tabla 1.2. Propiedades medias del bio-oil y de un fuel pesado.

Propiedades Bio-oil Fuel pesado
Contenido de agua, % masa 21-27 0.1
pH 2.5 -
Densidad, kg m™ 1200 240

Composicion elemental, % masa

C 54-58 85

H 5.5-7 11

(0] 35-40 1.0

N 0-0.2 0.3

Cenizas, % en masa 0-0.2 0.1

Poder Cal. Sup., MJ kg™ 16-19 42

Viscosidad (50 °C), cP 7 50
Soélidos, % en masa 0.2-1 1
Residuo de destilacion, % en masa <50 1

Emisiones en turbina, g MJ™'
NOx <0.7 1.4

SOx 0 0.28

Ademas, el bio-oil puede considerarse una microemulsion en la que la fase
continua esta constituida por una solucidon acuosa de productos de
descomposicion de la holocelulosa (fraccion total hidrocarbonada de la madera) y

algunos productos ligeros de la descomposicion de la lignina. Esta fase continua
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estabiliza una fase discontinua, compuesta principalmente por macromoléculas
derivadas de la pirdlisis de la lignina, con una elevada reactividad para
repolimerizar a lignina (lignina pirolitica). La estabilizacidén de la microemulsion
se produce por enlaces de hidrogeno y formacion de nanomicelas y micromicelas
(Fratini y cols., 2005).

El bio-oil tiene mas de 300 compuestos organicos identificados (Czernik y
Bridgwater, 2004; Carpenter y cols., 2014), provenientes de la despolimerizacion
y fragmentacion de los tres componentes lignoceluldsicos mayoritarios de la
biomasa (celulosa, hemicelulosa y lignina) (Figura 1.1). Los compuestos pueden
agruparse en cinco familias: 1) hidroxiacetaldehidos; ii) hidroxicetonas; iii)
azucares; iv) acidos carboxilicos; y v) compuestos fendlicos. Una clasificacion
mas detallada distingue: acidos, alcoholes, aldehidos, esteres, cetonas, fenoles,
guayacoles, siringoles, azucares, furanos, alquenos, aromaticos, compuestos
nitrogenados y oxigenados diversos (Amen-Chen y cols., 2001). El peso
molecular medio estd en el intervalo 370-1000 g mol' y las especies
oligoméricas, derivadas de la lignina y de la celulosa, con pesos moleculares de
hasta 5000, constituyen aerosoles, cuyo analisis es dificil por GC-MS' y requiere
de otras técnicas de analisis (HPLC/ES-MS, FTIR, GPC y RMN) (Garcia-Pérez y
cols., 2007; Mullen y cols., 2009; Carpenter y cols., 2014).

La cantidad de agua que puede disolverse en ¢l bio-oil esta en el intervalo
de 22-31 % en masa, referido al total, aunque depende de la naturaleza de la
biomasa (Oasmaa y Czernik, 1999). En consecuencia, afiadiendo un contenido de
agua superior el bio-oil se separa en dos fases (acuosa y organica), lo que facilita
la valorizacion separada de ambas. La destilacion molecular (Guo y cols., 2010)
facilita la separacion en varias fases, obteniéndose una fraccion organica con

elevado poder calorifico.
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1.2.3. Adecuacion de la composicion

Los inconvenientes (inestabilidad, corrosividad) exigen de tratamientos
previos a la utilizacion del bio-oil, como combustible o materia prima de
unidades de refineria. Estos tratamientos son: i) en el propio proceso de pirolisis
para mejorar la composicion del bio-oil, mediante reacciones de deshidratacion-

craqueo (in situ o en linea) o esterificacion; y ii) de estabilizacion del bio-oil.

1.2.3.1. Estrategias asociadas a la pirdlisis

El contenido de oxigeno del bio-0oil puede reducirse mediante
deshidratacion-craqueo, utilizando un catalizador acido in situ en el reactor de
pirolisis o disponiendo el catalizador en un reactor en linea. Reactores de lecho
fluidizado y en particular el spouted bed conico facilitan la utilizacion de

catalizadores acidos in situ sin problemas de segregacion (Olazar y cols., 2000).

Lappas y cols. (2002) en una planta piloto con un reactor riser de FCC han
comprobado que en la pirdlisis catalitica existe una notable sinergia entre las
etapas de craqueo térmico y catalitico y como consecuencia, ademas de disminuir
el contenido de oxigeno del bio-oil, cambia la composicion de éste y disminuye
el peso molecular de las fracciones pesadas. Atutxa y cols. (2005), utilizando un
reactor de spouted bed conico, han establecido un esquema cinético (Figura 1.6)
para la pirolisis catalitica in sifu con un catalizador de zeolita HZSM-5,
determinando los parametros cinéticos de las etapas térmicas (flechas continuas)
y cataliticas (a trazos). Estos autores y otros (Aho y cols., 2008) que han aplicado
un catalizador de zeolita HZSM-5 en reactor fluidizado han comprobado la
diferente reactividad de los componentes del bio-oil, con una elevada conversion

de acidos y alcoholes, y reducida conversion de cetonas.
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Figura 1.6. Esquema cinético de la pirolisis catalitica de biomasa, con un
catalizador de zeolita HZSM-5 (Atutxa y cols., 2005).

Otros autores (Iliopoulou y cols., 2007; Nilsen y cols., 2007) han
comprobado el buen comportamiento de catalizadores mesoporosos (MCM-41,
Al-MCM-41, Me-AlI-MCM-41), que facilitan la difusion interna de los
componentes volatiles voluminosos, como los metoxifenoles (muy inestables),
aumentando el rendimiento de fenoles ¢ hidrocarburos. Lappas y cols. (2009)
utilizan una planta piloto de craqueo en condiciones del FCC para comprobar las
ventajas de la pirolisis catalitica (con un catalizador de FCC) respecto a la
térmica, para aumentar el rendimiento de las fracciones de gasolina y diesel.
Zhang y cols. (2009) han comprobado el buen comportamiento para este objetivo

de catalizadores ya utilizados en unidades FCC.

La estrategia de transformacion en linea de los volatiles de la pirolisis ha
sido estudiada con las alternativas de: i) esterificacion con metanol (French y
Czernik, 2010); y ii) deshidratacién-craqueo con catalizadores de zeolita HZSM-
5 (French y Czernik, 2010; Iliopoulou y cols., 2012; Aho y cols., 2013). Esta
estrategia tiene la ventaja de que permite trabajar a la temperatura optima en cada

reactor.

1.2.3.2. Estabilizacion e hidrotratamiento del bio-oil

La reactividad de los oxigenados del bio-oil le aportan una notable
inestabilidad y el bio-oil almacenado presenta un proceso de envejecimiento en el

que aumenta la viscosidad y el contenido de agua, mientras que disminuye la
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volatilidad, como consecuencia de la ruptura de la microemulsion y de reacciones
quimicas de aldehidos, cetonas y otros componentes via condensaciones aldol
para formar moléculas mayores (Czernik y cols., 1994; Hilten y Das, 2010; Meng
y cols., 2014). Para aumentar la estabilidad en el almacenamiento y mejorar sus
propiedades para su posterior valorizacion, se recurre a diferentes tratamientos
(Chen y cols.,, 2014). Los mas utilizados son: i) adicion de metanol; ii)

envejecimiento térmico; € iii) hidrodeoxigenacion.

La adicion de metanol tiene un notable efecto de estabilizacion y la adicion
de un 10 % en masa consigue que el aumento de la viscosidad sea 20 veces
menor (Diebold y Czernik, 1997). Este efecto es consecuencia de: 1) la dilucion
fisica; ii) la dilucion molecular y el cambio en la microestructura de la emulsion;
y iii) las reacciones de los componentes del bio-oil con el metanol (esterificacion
y acetilacion), que limitan posteriores crecimientos de cadena. Estas reacciones
del bio-oil con alcoholes presentan un potencial interés para la obtencion de

productos comerciales (Radlein y cols., 1996).

Por otro lado, como la temperatura tiene un gran efecto en las reacciones
de los oxigenados del bio-oil, una estrategia para su estabilizacion es su
envejecimiento térmico. Se ha estudiado el tratamiento del bio-oil a elevada
presion (200 bar) en el intervalo 200-300 °C (de Miguel Mercader y cols.,
2010b), con objeto de disminuir el contenido de oxigeno y de agua. Bertero y
cols. (2011) han comprobado que un tratamiento térmico en el intervalo 350-550
°C disminuye la concentracion de fenoles y otros componentes de elevado peso
molecular. Este envejecimiento térmico es consecuencia de un complejo sistema
de reacciones entre las que hay notables sinergias, por lo que resulta dificil
establecer un protocolo que conduzca a resultados reproducibles (Ben y
Ragauskas, 2012; Alsbou y Helleur, 2014).

La mejora de las propiedades del bio-oil mediante hidrodesoxigenacion
(HDO), para su uso como combustible o para su integracion en unidades FCC de
refineria, se ha estudiado con catalizadores convencionales de hidrotratamiento,
con funcién metalica de Ni-Co y Co-Mo sobre soportes de SiO, y SiO,-Al,05,
aunque Pt, Pd y Ru soportados son mas activos y estables en el medio de

reaccion (con alto contenido de agua) (Wildschut y cols., 2010; Bu y cols., 2012;
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Saidi y cols., 2014). Se realiza a temperatura moderada (300-600 °C), con la

estequiometria:
-(CHQO)- + H2 — -(CHz)- + Hzo
donde -(CH,0)- es el carbohidrato en el bio-oil.

Las reacciones que tienen lugar son (Mortensen y cols., 2011): i) de
deshidratacion; ii) descarboxilacion; iii) hidrogenacion de los compuestos
insaturados; iv) hidrogenolisis, con ruptura de los enlaces C-O y liberacion de
H,O; v) hidrocraqueo, con ruptura de enlaces C-C de los componentes de alto

peso molecular.

Una hidrodesoxigenacion parcial con estos catalizadores de metales nobles
consigue un combustible estable apto para turbinas (Elliott, 2007, 2009). El bio-
oil tratado tiene menor peso molecular y es menos oxigenado. En consecuencia,
€S menos Vviscoso, menos corrosivo y mas estable, con menor tendencia a
polimerizar por encima de 400 °C, con mejores perspectivas para su valorizacion

posterior (Zacher y cols., 2014).

1.2.4. Rutas de valorizacion

Entre las rutas de valorizacion para el bio-oil, destacan (Jacobson y cols.,
2013): 1) la extraccion de componentes; ii) el uso como combustible; iii) como
vector de Hy; iv) la transformacion catalitica mediante craqueo, para la obtencion
de combustibles y materias primas, bien en unidades disefiadas especificamente o
bien en unidades FCC co-alimentado con VGO; y v) el hidroprocesado, co-
alimentado en unidades de refineria. En los siguientes subapartados se explican
estas rutas, y posteriormente se dedica un apartado al craqueo catalitico. La
hidrodesoxigenacion catalitica ha sido considerada anteriormente, porque es
también un tratamiento de acondicionamiento del bio-oil para su utilizacion
como combustible. Al-Sawabi y Chen (2012) y Furimsky (2013) han hecho una
revision sobre las perspectivas de incorporar diferentes derivados de biomasa en
la alimentacién de las unidades de hidroprocesado de refineria, destacando el

interés de co-alimentacion de aceites vegetales.
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1.2.4.1. Extraccion de componentes

Tiene interés la extraccion de fenoles (para formulacion de resinas), acidos
organicos volatiles (para sintesis de anticongelantes), levoglucosano,
hidroxiacetaldehido y otros aditivos (para la industria farmacéutica, sintesis de
fertilizantes y aromatizantes de la industria de alimentacion, etc) (Effendi y cols.,
2008). Aunque también se han utilizado para las sintesis de resinas fenol-
formaldehido, el bio-oil completo y la fraccion organica (separada por adicion de
agua) (Xu y cols., 2010), sin embargo las resinas de las variedades novolaca y
resol preparadas con las fracciones fenolicas obtenidas por extraccion liquido-
liquido presentan mejores propiedades en su uso como adhesivos (Himmelblau y
Grozdits, 1999).

Uno de los componentes del bio-oil, el levoglucosano (1,6-anhidro-B-D-
glucopiranosa, LG) puede ser materia prima para la obtencion de reactivos de
“chiral”, asi como de polisacaridos y de antibidticos. Puede también ser
hidrolizado a glucosa, dando lugar a una ruta para la obtencién rapida de bio-
etanol (Bennett y cols., 2009).

1.2.4.2. Combustible

El bio-oil es considerado un combustible limpio, de interés para sustituir a
los combustibles fosiles, con: i) emision neutra de CO; ii) nula emision de SO,;
y iii) menor emision de NOy (la mitad de la correspondiente a combustibles
diesel en una turbina de gas) (Piitiin y cols., 2002). Ahora bien, su combustion
directa, incluso tras los tratamientos antes explicados, presenta serios
inconvenientes (elevado contenido de agua, bajo poder calorifico, bajo indice de
cetano, elevada viscosidad, acidez ¢ inestabilidad), por lo que se requiere su
emulsion con un combustible derivado del petroleo, para la generacion de energia
eléctrica en motores de ubicacion fija (Ikura y cols., 2003). Esta emulsion puede
ser utilizada en motores diesel de automocion, con la ventaja de la reduccion de
emisiones de material particulado y de NO,, si bien se requieren inyectores y

bombas de combustible con materiales adecuados (Chiaramonti y cols., 2003a,b).
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Otra opcion es emulsionar el bio-oil (hasta un 50 %) con bio-diesel,
mediante agitacion e incluso sin agente emulsificante, aunque para ello es
aconsejable utilizar la fraccion organica del bio-oil y neutralizar su acidez con
Na,CO; (Garcia-Pérez y cols., 2007). Jiang y Ellis (2010) utilizan octanol para

facilitar la mezcla bio-oil/bio-diesel.

Puede adquirir un gran interés en el futuro la mezcla bio-oil/bio-etanol,
cuando sea viable la obtencion de bio-etanol desde biomasa lignocelulosica, ya
que el bio-etanol es adecuado para mantener estable el almacenamiento del bio-
oil. La mezcla (con un 20 % de bio-oil) acepta la inyeccion a alta presion (25 bar)

sin problemas de estabilidad de la combustién (Nguyen y Honnery, 2008).

1.2.4.3. Vector de hidrogeno

La disponibilidad de la biomasa y las ventajas que ofrece la obtencion del
bio-oil mediante pirolisis, respecto a la obtencion de otros oxigenados derivados
de la biomasa (metanol, DME, etanol), presenta al bio-oil como un vector
interesante para la produccion de H, a gran escala (Remiro, 2012). Por otro lado,
el reformado con vapor resulta una ruta oportuna para no separar el agua del bio-

oil.

Los estudios para desarrollar catalizadores adecuados y establecer las
condiciones de proceso han contado con una notable experiencia adquirida en el
reformado de oxigenados puros, pero han estado muy condicionados por la
complejidad de la composicion del bio-oil y sobre todo por su inestabilidad, en
particular del bio-oil completo. La presencia en el bio-oil de los compuestos
fenodlicos derivados de la pirolisis de la lignina, genera los problemas antes
comentados asociados a la polimerizacion de estos componentes cuando el bio-
oil es calentado (Bai y cols., 2014). Esta polimerizacion se produce previamente
a la vaporizacion del bio-oil y posteriormente en el reactor de reformado. En
consecuencia, la mayoria de antecedentes bibliograficos se refiere al reformado
de oxigenados modelo. Es menor el bagaje de estudios sobre el reformado de la
fraccion acuosa y aun menor el de estudios de reformado del bio-oil completo, de

mayor interés para mejorar la eficacia de valorizacion del hidrogeno contenido.
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Reformado de compuestos modelo

El mayor ntimero de estudios publicados corresponde al reformado con
catalizadores de Ni (generalmente modificados con metales alcalinos) de
compuestos modelo de la fraccion acuosa, como el acido acético (Galdamez y
cols., 2005; Basagiannis y Verykios, 2006; Bimbela y cols., 2007, 2009;
Medrano y cols., 2009), acetona y fenol (Rioche y cols., 2005) y acetol
(hidroxiacetona) (Ramos y cols., 2007). Representando a la fraccion organica, de
tolueno (Bona y cols., 2008; Yoon y cols., 2010; Zhao y cols., 2010), m-cresol,
dibencil-éter, glucosa, xilosa y sacarosa (Marquevich y cols., 1999) y etilenglicol
(Kechagiopoulos y cols., 2007). También se han utilizado en el reformado de
acético y otros compuesto modelo (acetona, fenol) catalizadores de metales
nobles (Pt, Pd, Rh, Ru), soportados sobre y-Al,O;, CeO,, ZrO, (Takanabe y cols.,
2006a,b).

El reactor utilizado en estos estudios es el de lecho fijo y tomando como
referencia el reformado de acido acético, las condiciones adecuadas son: 700 °C y
una relacion vapor/alimentacion (S/C) > 3, con una conversion en torno al 90 %,
concentracion de H, en la corriente de productos del 8 % vy reducida

desactivacion (Iwasa y cols., 2011).
Reformado de la fraccion acuosa

Los estudios realizados en reactor de lecho fijo, ponen de manifiesto que la
deposicion de lignina pirolitica formada por polimerizacion de los derivados de
la lignina, genera problemas de desactivacion del catalizador e incluso de
bloqueo del lecho (Chen y cols., 2011). Estos problemas son atenuados con el
uso de reactor de lecho fluidizado (Li y cols., 2009; Medrano y cols., 2011;
Zhang y cols., 2011) y de spouted bed (Kechagiopoulos y cols., 2009). Como
resultado estandar puede considerarse un rendimiento de H, de hasta el 65 %
(potencial del 78 % con la reaccion de gas de agua), a una temperatura en torno a
800 °C, una relacion S/C superior a 10 y una velocidad espacial en tornoa 1.0 h™.
El aumento de la temperatura y de la relacion S/C favorece la gasificacion del

coque, lo que atenua la desactivacion.
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Para minimizar la desactivacion, Remiro y cols. (2013a,b) y Valle y cols.
(2014) han desarrollado una estrategia con dos etapas, para el reformado en
régimen continuo tanto de la fraccion acuosa del bio-oil como del bio-oil
completo (Figura 1.7). En la primera etapa polimeriza la lignina pirolitica, y los
volatiles remanentes son reformados en la segunda etapa, en un reactor catalitico
de lecho fluidizado.

Hidrégeno
Monéxido de carbono
Bio-oil T i Ref sl
acuoso térmico con vapor
Metano
M Hidrocarburos
Lignina
pirolitica

Figura 1.7. Proceso de dos ectapas para el reformado de bio-oil completo
(Remiro, 2012).

Los catalizadores utilizados en los trabajos anteriores son de Ni, bien
comerciales para el reformado de nafta (Czernik y cols., 2002), de Ni/Al,Os
modificados por Ca o Mg (Medrano y cols., 2011) y por La,O; (Remiro y cols.,
2013a,b; Valle y cols., 2014), Ni/dolomita (Li y cols., 2009), Ni/MgO (Zhang y
cols., 2011). También se han utilizado catalizadores que incorporan metales
nobles en la fase activa, como la de Ru-Mg-Al,O; soportada en monolitos,

materiales ceramicos porosos y Y-Al,O; (Basagiannis y Verykios, 2007).

La utilizacion de dolomita junto con el catalizador en el reactor de
reformado (Figura 1.8), permite el secuestro del CO,, lo que ademas del interés
medioambiental, genera una relevante sinergia al desplazar el equilibrio
termodinamico de las reacciones de reformado y de la WGS, aumentando el

rendimiento de H, (Remiro y cols., 2013c¢).
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Figura 1.8. Integracion de las etapas de reformado del bio-oil y captura de CO,,
con dolomita en el reactor (Remiro y cols., 2013c).

Contribuye a atenuar la desactivacion del catalizador, la co-alimentacion
de etanol, obteniéndose de forma estable un rendimiento de H, superior al 93 %,
a 700 °C y con un tiempo espacial superior 0.23 g.aizador N (gbio_oﬂ/EtOH)'l (Remiro
y cols., 2014).

Reformado del bio-oil completo
La estequiometria del reformado es:
C.H, O + (n-k)H,O = nCO + (n + m/2 — k) H,
Considerando la reaccion de gas de agua, la reaccion completa es:
C.H,,O¢ + (2n-k)H,O < nCO, + (2n +m/2 — k) H,
Ademas, tienen lugar las reacciones secundarias:
Descomposicion térmica:
C.HnOx — CH,0, + gas (H,, CO, CO,, CHs,,....) + Coque
Metanacion: CO + 3 H, = CH, + H,O

Reaccion de Boudouard: 2 CO = CO, +C

Los estudios de reformado estan condicionados por las dificultades
inherentes a la valorizacion del bio-oil completo en reactor de lecho fijo (Salehi y
cols., 2011; Seyedeyn-Azad y cols., 2011, 2012), con rendimientos de coque del

30 %, lo que ha motivado que se estudien diferentes estrategias como: i) la co-
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alimentacion de metanol (Czernik y cols., 2007); ii) la operacion en ciclos de
reformado-combustion del coque (Iojoiu y cols., 2007; Domine y cols., 2008), y;
iii) el reformado en dos etapas, con separacion de la lignina pirolitica en la
primera y reformado catalitico en un reactor en linea, bien en lecho fijo (Wang y
cols., 2007; Wu y cols., 2008; van Rossum y cols., 2009) o en lecho fluidizado
(Remiro y cols., 2013b).




INTRODUCCION

1.3. CRAQUEO CATALITICO DEL BIO-OIL

El craqueo catalitico de bio-oil se presenta como una estrategia versatil
para obtener combustibles de automocion y materias primas (olefinas ligeras,
aromaticos BTX), bien en unidades disefiadas al efecto, operando en condiciones
optimas para objetivos concretos de produccidén, o bien, como resulta mas
interesante para la viabilidad a gran escala, en unidades FCC de refineria, co-

alimentando el bio-oil con la alimentacion habitual.

1.3.1. Fundamentos del craqueo catalitico
1.3.1.1. La unidad FCC

El proceso de craqueo catalitico en lecho fluidizado, FCC, tiene por
objetivo transformar fracciones pesadas del petroleo, principalmente gasoil
atmosférico y de vacio, en gasolina de alto octanaje, gasoleos ligeros y gases

ligeros ricos en olefinas.

Las unidades de FCC se consideran claves para progresar en la filosofia de
una Refineria Sostenible, porque tienen una gran versatilidad, adecuada para
valorizar alimentaciones no habituales, como: i) corrientes de refineria de interés
secundario, como los residuos de destilacion (Speight, 2000; Arandes y cols.,
2008a, 2009; Devard y cols., 2009a,b; Wang y cols., 2012, 2013); ii) corrientes
externas, derivadas de residuos de la sociedad de consumo, como las plasticos
(Arandes y cols., 1997, 2002, 2003a,b, 2004) y las ceras producto de la pirolisis
de los plasticos poliolefinicos (Torre y cols., 2006; Arandes, 2007, 2008b); y iii)
materiales de biomasa, como los aceites vegetales (Melero y cols., 2010) y bio-

oil (Corma y Sauvanaud, 2013; Graga y cols., 2013; Talmadge y cols., 2014).

En la Figura 1.9 se identifican las cuatro secciones: reactor de transporte
neumatico (riser), seccion de separacion gas-solido, seccion de barrido del
catalizador con vapor (stripping) y seccion de regeneracion del catalizador, por

combustion del coque depositado.
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Figura 1.9. Secciones de una unidad FCC (Avidan, 1992).

En la operacion del FCC, la alimentacidon total previamente calentada
(gasoil de vacio y gasoil de recirculacion, con punto de ebullicion > 344 °C) y
atomizada con vapor, a una temperatura entre 350 y 425 °C, confluye en la base
del reactor (riser) con la corriente de catalizador regenerado, a 650-700 °C, de
forma que la temperatura resultante de la mezcla estd en torno a 530 °C. La
alimentacion es vaporizada (alcanza una temperatura entre 482 °C y 538 °C) y
arrastra al catalizador a través del riser, que tiene una longitud entre 25a 40 my
un diametro entre 0.6 y 1.8 m, en el que la velocidad del gas (que sufre una
notable expansion como consecuencia del craqueo) esta entre 5y 15 m s™'. El
régimen fluidodinamico corresponde a un lecho de transporte neumatico de fase
densa, debido a la elevada relacion catalizador/alimentacion (C/O) que esta entre
4y 9, en masa, con un tiempo de residencia del gas y del catalizador entre 4 y 8

S.
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En la parte superior del reactor se han completado las reacciones de
craqueo y el catalizador es rapidamente separado mediante ciclones de alta
eficacia (generalmente 2, con una eficacia de 99.995 %), para minimizar las
reacciones secundarias. Los vapores salen por cabeza y se envian a los sistemas
de fraccionamiento y concentracion, con unos rendimientos tipicos de las
fracciones de productos (en masa): 5 % de gas seco (H,, C-C,), 20 % de gas
ligero (LPG, C5-Cy), 45 % de gasolina (Cs-Cyz), 15 % de aceite de ciclo ligero
(LCO), 10 % de aceite de ciclo pesado (HCO) y 5 % de coque.

El catalizador desactivado circula a la seccion de stripping donde se
separan, con vapor de agua a contracorriente (2-5 kg por cada 1000 kg de
catalizador), los hidrocarburos intersticiales y adsorbidos en el catalizador, que
van a una columna de fraccionamiento. El catalizador (con un contenido de
coque entre 0.4 y 2.5 %, en masa) es transportado hasta el regenerador (de 10-15
m de diametro), de lecho fluidizado burbujeante (con una velocidad del aire entre
0.6 y 1.2 m s™), donde se elimina el coque depositado por combustiéon con aire
(entre 620 y 845 °C).

El inventario de catalizador de una unidad FCC esta en torno a 270-300 t
(para una unidad de 40 mil barriles dia™) y dado el elevado tiempo de residencia
en el regenerador (entre 6 y 11 min) respecto al tiempo de residencia en el reactor
(entre 3 y 8 s), el catalizador esta la mayor parte del tiempo en el regenerador y
describe entre 100 y 400 ciclos al dia. El gas de salida del regenerador arrastra
particulas generadas en la atricion del catalizador, que son retenidas y que tienen
que ser retiradas y sustituidas mediante una corriente de catalizador fresco

(aproximadamente 1 kg por cada 600 kg de catalizador circulante).

En el regenerador se reactiva el catalizador y adquiere calor sensible
(aumentando su temperatura 150-200 °C), para satisfacer las necesidades

térmicas de la unidad.
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1.3.1.2. Mecanismo de reaccion

El mecanismo del craqueo catalitico transcurre mediante carbocationes,
que se forman en los centros acidos del catalizador mediante dos mecanismos,

dando lugar a dos tipos de iones:

El i6n carbenio, R-C,H,,", se forma por sustraccion del centro activo
Lewis de un i6n hidruro de las moléculas parafinicas, o mediante la adicién de un

proton (centro Bronsted) a una olefina:
R-CnH(2n+1) +L — 11-(:111_12;r +LH
R-C,Hpp.1) + BH— R-C,H,," + B

El i6n carbonio, R-C,H,,", se produce por la adicién de un protén a una

parafina:
R-C,Hppi1y + BH — R-C,Hy," + B+ H,

Este i6n es inestable, por lo que su formacion requiere centros acidos muy

fuertes y ademas, tiende a dar un i6n carbenio, por desproporcion.

En las condiciones del FCC, la ruta mayoritaria transcurre via iones
carbenio (Sadeghbeigi, 1995), cuya estabilidad tiene el orden: terciarios >
secundarios > primarios. Los carbocationes son especies muy reactivas, que

intervienen en las siguientes reacciones:

Reacciones de escision . Son unimoleculares, endotérmicas (favorecidas
por las altas temperaturas) e irreversibles. Se rompe el enlace C-C situado en la
posicion B respecto del C que contiene la carga positiva, ya que requiere una

energia inferior para ruptura. Los productos son una olefina y una parafina:
R,-aCH BCH,CH,CH,R, — R,-CH,-CH," + H,C=CH-R,

Reacciones de isomerizacion. La isomerizacion del ion carbenio (mas
frecuente en los iones terciarios, por su estabilidad) es una reaccion endotérmica
reversible, que transcurre via transposicion de hidrogeno o de un grupo

carbocationico:
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R-C,H,,CH," = R-C,Hpn.)CH;

Reacciones de transferencia de hidrogeno. Las reacciones de transferencia
de protones son bimoleculares, entre una especie saturada y un i6n carbenio. En
general reaccionan olefinas y naftenos adsorbidos en centros adyacentes para dar

lugar a parafinas y aromaticos:
Rl-CH+-R2+R3H — RICHQRZ + l{_v,Jr

Reacciones de condensacion: Los carbocationes con un doble enlace

tienen capacidad de ciclarse, obteniéndose naftenos y aromaticos.

1.3.2. Craqueo de oxigenados del bio-oil

El progreso del conocimiento del craqueo del bio-oil se ha realizado desde
el conocimiento de los mecanismos y etapas de reaccion de sus componentes.
Gayubo y cols. (2004a,b) han estudiado el craqueo sobre catalizadores de zeolita
HZSM-5, a 400 °C, de diferentes componentes modelo del bio-oil. Entre los
resultados destaca que el esquema cinético de craqueo de los alcoholes (Figura
1.10, correspondiente al propanol y Figura 1.11 para el butanol) es similar a los
bien conocidos de la transformacion del metanol (procesos MTG y MTO) y del
etanol (procesos BTG y BTO).

Butenos Aromaticos Propeno
PrOH =» (3= = . 1 . Butenos
Olefinas C5+ 'Parafinas C5+ Eteno

Figura 1.10. Esquema de reaccion en el craqueo catalitico de 1- y 2-propanol
con un catalizador de zeolita HZSM-5 (Gayubo y cols., 2004a).
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Figura 1.11. Esquema de reaccion en el craqueo catalitico de butanol con un
catalizador de zeolita HZSM-5 (Gayubo y cols., 2004a).

Otro resultado relevante es la heterogeneidad en la reactividad de los
oxigenados, destacando que los fenoles son poco reactivos, y que el 2-
metoxifenol es muy inestable y genera gran cantidad de coque de origen térmico,
lo que aconseja separar los fenoles previamente a la valorizacion catalitica del
bio-oil. Esta dificultad de ruptura de los anillos aromaticos de los fenoles sobre
catalizadores de zeolita H-Y ha sido también comprobada por Graga y cols.
(2009a), atribuyendo a estos compuestos una elevada capacidad de adsorcion en

el exterior de los cristales de la zeolita.

La acetona también reactiva, aunque menos que los alcoholes, presenta un
esquema cinético (Figura 1.12) con isobuteno como intermedio, para la
formacion de olefinas ligeras y aromaticos, favoreciéndose la formacion de las
primeras por encima de los 450 °C, por craqueo de las olefinas Cs; y parafinas
C4+ (Gayubo y cols., 2004b). Otras cetonas superiores (butanona) en la Figura
1.13, presentan esquemas similares. El acido acético tiene a la acetona como
producto intermedio del esquema de reaccion, y otros acidos superiores, cetonas

superiores.

Gayubo y cols. (2004b) han determinado la baja selectividad de olefinas
ligeras en el craqueo del acetaldehido, ya que so6lo se producen olefinas Cq, y el
trimero del trimetiltrioxano, transformandose en coque de origen térmico el 50 %
del acetaldehido, lo que aconseja también la separacion de los aldehidos

previamente a la valorizacion catalitica del bio-oil.
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Figura 1.12. Esquema de reaccion en el craqueo catalitico de acetona con un
catalizador de zeolita HZSM-5 (Gayubo y cols., 2004b).

Butenos
/ { Propeno
Butanona 3 Olefinas C5+ Eteno
Aromaticos
{ Parafinas C4+

Figura 1.13. Esquema de reaccion en el craqueo catalitico de butanona con un
catalizador de zeolita HZSM-5 (Gayubo y cols., 2004b).

Al tratar una mezcla de oxigenados representativa del bio-oil y comparar
los resultados con los obtenidos previamente en el craqueo de los componentes
individuales, Gayubo y cols. (2005) han comprobado que los componentes del
bio-0il como acetaldehido, 2-metoxifenol y furfural, no solo son poco
craqueables sino que son responsables de la deposicion de coque de origen

térmico en el exterior de las particulas de catalizador.

Diferentes autores han comprobado la sinergia del craqueo de mezclas de
oxigenados. Wang y cols. (2004a) han obtenido un elevado rendimiento de
gasolina (en torno al 30 %) en un reactor de lecho fijo a 400 °C y 2 MPa, co-
alimentando con etanol compuestos modelo del bio-oil reactivos en el craqueo
(acido acético, ciclopropanona ¢ hidroxipropanona). Por otro lado, se ha
comprobado las sinergias entre el craqueo de hidrocarburos representativos de la
alimentacion al FCC (naftenos y alcanos) y de oxigenados representativos del
bio-oil. Graga y cols. (2009b, 2010, 2012) han trabajado por debajo de 450 °C,

haciendo hincapié en la adsorcion preferente de los fenoles (en particular sobre la
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zeolita HZSM-5 utilizada como aditivo en el catalizador de FCC) y en su
importante contribucién al contenido de coque, que aconseja limitar el contenido

de fenoles en la alimentacion.

1.3.3. Craqueo del bio-oil

Diferentes autores han comparado el comportamiento de diferentes
catalizadores acidos en el craqueo del bio-oil. Adjaye y Bakhshi (1994, 1995a)
han trabajado en un reactor de lecho fijo en el intervalo 330-410 °C,
comprobando el siguiente orden de la actividad: HZSM-5 > H-modernita > HY >

silice - alimina > silicato.

Sobre zeolitas HZSM-5 y HY en el intervalo 290-500 °C se obtienen
rendimientos de hidrocarburos en el intervalo 6-26 %, mayoritariamente
aromaticos con la zeolita HZSM-5 y parafinicos con la HY (Williams y Horne,
1994; Adjaye y Bakhshi, 1995b). El rendimiento de oxigenados (fenoles,
alcoholes, acidos, cetonas y furanos, como productos mayoritarios) esta en el
intervalo 6-18 % y el rendimiento de coque es muy elevado, 10-30 %, siendo

mayor para la zeolita HY.

En estos trabajos mencionados y en otros en los que se ha estudiado el
efecto de la temperatura sobre la distribucion de productos, en el craqueo sobre
zeolitas HZSM-5 y HY de bio-oil y de mezclas de compuestos modelo
(Samolada y cols., 2000; Srinivas y cols., 2000), se ha comprobado que al
aumentar la temperatura las reacciones de desoxigenacion mas importantes son
sucesivamente las de deshidratacion, craqueo y en particular por encima de 500

°C, las de descarboxilacion y descarbonilacion.
Entre las reacciones de deshidratacion:
2 R-OH — R-O-R + H,O
2 RCO,H — (RCO),0 + H,0O

La descarboxilacion consiste en la eliminacion de los grupos carboxilos en
forma de COy:
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R-(OOC)-R — R-R + CO,

Los compuestos oxigenados con carbonilos experimentan la ruptura del

grupo funcional generando monéxido de carbono:
R-(OC)-R — R-R + CO

La reactividad de los componentes del bio-oil es diferente y asi, los

aldehidos son maés reactivos para descarbonilacion que las cetonas.

Gayubo y cols. (2004c) hacen hincapié en la similitud del esquema
cinético de craqueo de la fraccion acuosa del bio-oil sobre catalizador de zeolita
HZSM-5 en el intervalo 400-500 °C, con los de transformacion de metanol y
etanol, con formacidn de olefinas, parafinas y aromaticos, apuntando en el interés
de co-alimentar esta fraccion del bio-oil junto con el metanol en el proceso MTO.
También destacan las dificultades afiadidas de: i) una elevada deposicion de
coque, con un contenido en el catalizador por encima del 9 %, siendo
mayoritariamente externo y de origen térmico; y ii) la desactivacion irreversible
de la zeolita HZSM-5 por desaluminizacion (> 450 °C), debido al elevado
contenido de agua en el medio de reaccion, lo que exige una estabilizacion mas

eficaz del catalizador.

El esfuerzo para craquear el bio-oil completo, evitando el problema de
deposicion de coque (derivado de la lignina pirolitica) en el lecho catalitico y la
consiguiente rapida desactivacion del catalizador, ha llevado a Valle (2009) a
proponer un proceso con dos etapas (térmica-catalitica) en linea (Figura 1.14). En
la primera etapa (sin catalizador) se deposita la lignina pirolitica (en mayor
medida al tratar bio-oil completo), y los volatiles remanentes son transformados
cataliticamente en linea en la segunda etapa, consistente en un reactor de lecho
fluidizado con catalizador de zeolita HZSM-5. La composicion y propiedades
acidas de la zeolita HZSM-5 desempefian un importante papel en la selectividad
de productos, que puede estar orientada a la obtencion de monoaromaticos BTX
(Valle y cols., 2010a) o de olefinas C,-C, (Valle y cols., 2010b), moderando en
este caso la acidez de la zeolita para atenuar el avance del esquema cinético, en el

que las olefinas ligeras son productos primarios.

Alvaro Ibarra Baroja 49



CAPITULO I

L Etapa Etapa Etapa Aromaticos
N ¥

Lignina

¥

[

¥
Syngas

A ¥

Sintesis de
Metanol (X etanol

Figura 1.14. Proceso de dos etapas para la valorizacion por transformacion
catalitica del bio-oil completo (Valle, 2009).

En el esquema de la Figura 1.14, se considera la posible integracion en el
proceso de la valorizacion de la lignina pirolitica, via gasificacion y sintesis de
metanol. El metanol es, como se ha indicado anteriormente, un agente
estabilizante del bio-oil en su almacenamiento, en un contenido en torno al 10 %.
Ademas, Gayubo y cols. (2004c) han comprobado que la co-alimentacion de
metanol con el bio-oil contribuye eficazmente a disminuir la deposicion de coque
sobre el catalizador, lo que se explica por el aumento de la relacion H/C en la
alimentacion. La utilizacion de un reactor de lecho fluidizado también contribuye
a atenuar la desactivacion del -catalizador, respecto al lecho fijo, al

homogeneizarse la actividad del catalizador en el lecho.

Wang y cols. (2004b) han comprobado la existencia de sinergias en el
craqueo a 400 °C y 2 MPa, sobre un catalizador de zeolita HZSM-5 en reactor de
lecho fijo, de una mezcla constituida por una fraccion de bio-oil (separada por
destilacion molecular, con un contenido de H,O del 4.8 %) y etanol, en relacion
2:3, obteniendo un elevado rendimiento de gasolina, del 25.9 % (con una
concentracion de hidrocarburos del 98.3 %, que son mayoritariamente BTX) y un
rendimiento de coque del 3.2 %, con CO,, CO y propileno como principales

productos gaseosos.
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1.3.4. Craqueo en condiciones de FCC

Con diferentes limitaciones en la representacion de las condiciones de la
unidad industrial de FCC, en cuanto a las caracteristicas del catalizador y de las
condiciones de proceso (temperatura, tiempo de contacto), los diferentes estudios
han puesto de manifiesto una elevada conversion del bio-oil, asi como una
importante sinergia entre las etapas de craqueo de los hidrocarburos y oxigenados
en la mezcla, y el efecto de la composicion de la fraccion de oxigenados en la

distribucién de productos.

1.3.4.1. Craqueo de oxigenados modelo

Bertero y Sedran (2013a) y Bertero y cols. (2013) han comparado la
distribucién de productos en el craqueo térmico y catalitico de componentes
oxigenados individuales representativos de las familias del bio-oil, a 500 °C, en
un reactor del lecho fijo (MAT) sobre un catalizador equilibrado de FCC.
Destaca la elevada reactividad general de los oxigenados, mayor que la
observada para compuestos iguales o similares en el craqueo sobre zeolita
HZSM-5 a 400 °C (Gayubo y cols., 2004a,b), con diferencias notables entre la
reactividad y distribucion de productos para los diferentes oxigenados. Por otro
lado, destaca que la importancia del craqueo térmico es pequena frente al craqueo
catalitico, excepto para el 1,2,4-trimetoxibenceno, que ademas genera el mayor
rendimiento de coque, lo que también contribuye a ratificar la importancia del
origen térmico de una fraccion importante del coque, derivado de Ia
polimerizacion de estos componentes del bio-oil, tal como han comprobado Valle
y cols. (2012) al estudiar el coque depositado en el craqueo de mezclas de bio-oil

y metanol.

1.3.4.2. Co-alimentacion de oxigenados y mezclas con VGO

Se ha estudiado el efecto de co-alimentar oxigenados puros y mezclas de
estos junto con VGO (Corma y cols., 2007a; Fogassy y cols., 2010; de Miguel
Mercader y cols., 2010a), generalmente en reactor de lecho fijo, que en gran

parte de los trabajos se especifica que retine las condiciones del MAT para la
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evaluacion de catalizadores de FCC. Al valorar los resultados de la co-
alimentacion se explican estos por dos causas: 1) la transferencia de hidrogeno
desde los hidrocarburos hacia los oxigenados (Corma y cols., 2007a; Fogassy y
cols., 2010; de Miguel Mercader y cols., 2010a); y ii) la adsorcion competitiva de
los compuestos alimentados en los centros acidos del catalizador, que se
considera mas fuerte para los hidrocarburos constituyentes del VGO (Graga y
cols., 2009a,b). La co-alimentacion aumenta el rendimiento de los gases secos
(Ci-Cy), reduciendo el de los hidrocarburos C;-C,. Los rendimientos de las
fracciones de gasolina y LCO (aceite de ciclo ligero) no se ven afectados
significativamente, aunque aumenta la concentracion de aromaticos en la
gasolina, que también tiene componentes oxigenados, como alquifenoles. El
rendimiento de coque se ve incrementado (hasta un 30 % mas que el
correspondiente al craqueo del VGO) y es también notable el rendimiento de
H,0, CO y CO,. Ademas, la presencia de HZSM-5 como aditivo del catalizador

de FCC aumenta la conversion de los oxigenados (Graga y cols., 2009a,b).

Naik y cols. (2013) han comparado los resultados de distribucion de
productos en el craqueo de VGO y mezclas de VGO con acido acético (6 %) y de
VGO con guayacol (12.4 %) en un reactor de lecho fijo (MAT), a 530 °C y con
una catalizador equilibrado de FCC, en el intervalo de C/O entre 3 y 9. Entre los
resultados destacan: i) la completa conversion del acido acético y que su co-
alimentacion contribuye al aumento del rendimiento de olefinas, con formacién
adicional de CO y CO,; ii) la formacién de fenol y el aumento total del
rendimiento de aromaticos y de coque con la co-alimentacion de guayacol,
favorecidos por el aumento de C/O; y iii) la atenuacion de formacion de coque en

condiciones de elevado rendimiento de H,O.

1.3.4.3. Craqueo de bio-oil y de su mezcla con VGO

Al-Sawabi y cols. (2012) hacen una revision de los resultados de craqueo
de oxigenados y de bio-oil tratado, solos y co-alimentados con VGO, haciendo
hincapié en que muchos resultados contradictorios se explican por las diferentes
condiciones de operacion, catalizadores y alimentaciones (como antes se ha

comentado), pero también porque se hace la comparacion de las distribuciones de
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productos para diferentes conversiones. Estos autores resumen los resultados: 1)
con la co-alimentacion es menor la conversion que la correspondiente a los
hidrocarburos y alimentacion habitual del FCC; ii) el rendimiento de gases secos
es mayor; iii) la sinergia tiene como consecuencia el menor rendimiento de
olefinas, y el aumento de los rendimientos de aromaticos y parafinas, formados
por reacciones de transferencia de hidrogeno desde los hidrocarburos; iv) la
desactivacion del catalizador por coque es atenuada (si bien el rendimiento de
este es mayor), por la diferente naturaleza del coque; v) la sinergia en las etapas
de formacion de coque es notable, y el contenido de coque no guarda una
relacion directa con el contenido total de oxigenados en la alimentacion; vi) los
productos de la fraccion gasolina contienen oxigenados, como fenoles y

alquilfenoles; y vii) el oxigeno en la alimentacion se convierte en H,O.

Bertero y Sedran (2013b) han comparado en reactor de lecho fijo (MAT),
con un catalizador equilibrado de FCC y a 500 °C, la distribucion de productos
del craqueo del bio-oil sin tratar, del tratado (envejecido por tratamiento térmico)
y de una mezcla (bio-oil sintético) de ocho oxigenados representativos del bio-
oil. Los resultados ponen de manifiesto: i) el mayor rendimiento de hidrocarburos
(53.5 %) del bio-oil acondicionado; ii) el elevado rendimiento de coque con las
tres alimentaciones (9-14 %); iii) el menor rendimiento de hidrocarburos y coque
al tratar el bio-oil sintético, cuya distribucion de productos difiere notablemente
de la del bio-oil real (lo que ratifica la importancia de la sinergia del craqueo de
los oxigenados; y iv) el efecto positivo del tratamiento del bio-oil, con el que
aumenta el 25 % el rendimiento de hidrocarburos y disminuye el rendimiento de

oxigenados y de coque, el 55 % y el 20 %, respectivamente.

Los resultados de Thegarid y cols. (2014) resultan complementarios,
porque encuentran que los resultados de craqueo co-alimentando con VGO el
bio-oil estabilizado mediante hidroprocesado, son muy similares a los obtenidos
co-alimentando el bio-oil sin tratar obtenido mediante pirolisis catalitica, lo que
tiene menor coste. Incluso, los autores apuntan sobre las perspectivas de mejora
de los catalizadores de zeolita HZSM-5 en las propiedades del bio-oil,

adecuandolas a las precisas para la alimentacion directa al FCC.
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Al craquear una mezcla de bio-oil sin tratar (15 %) con VGO (85 %), en
reactor de lecho fluidizado (adecuado para la evaluacion de catalizadores de
FCC), con un catalizador de FCC, a 538 °C, Agblevor y cols. (2012) no observan
diferencias negativas notables respecto al craqueo del gasoleo. Si destacan el
mayor contenido de aromaticos de la fraccion gasolina, con presencia de
aromaticos oxigenados, aunque el contenido de oxigeno en esta fraccion es

menor del 1 %.

Por otro lado, si bien la alimentacion habitual del FCC es el VGO, no es la
unica estudiada para la co-alimentacion de bio-oil. De Miguel Mercader y cols.
(2010a) comparan el craqueo de una mezcla de la fraccion acuosa del bio-oil
hidroprocesado (de Miguel Mercader y cols., 2010b) al 20 % con un residuo, a
520 °C, con un catalizador equilibrado de FCC y en una unidad MAT con reactor
de lecho fluidizado. Los resultados son similares a los del craqueo del residuo, en
cuanto a la conversion (60 %), y rendimientos de gasolina (44-46 %) y LCO (23-
25 %). También se determina la necesidad de tratamiento del bio-oil para obtener
estos resultados, evitando el elevado contenido de coque y de gases secos del

craqueo del bio-oil sin hidroprocesar.
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CHAPTER 11

EXPERIMENTAL

ABSTRACT

This Chapter describes the following points: i) the characterization of the
different feeds (vacuum gas oil and bio-oils); ii) the methodology for the
preparation of the different catalysts synthesized; iii) the characterization
techniques used; and iv) the reaction equipment and product analysis involved in
the catalytic cracking of the different feeds.

The VGO and the two bio-oil types have been characterized by different
techniques: simulated distillation, elemental analysis, Karl-Fisher, FTIR, TG-
DTG, NMR and GC/MS.

The commercial catalyst supplied by Repsol S.A. is balanced (stable
reaction-regeneration cycles). The other catalysts have been prepared according
to the following steps: the synthesis of the active phase; manufacturing of the
catalyst by agglomerating the active phase (20 wt%) with bentonite (2 wt%) as
binder, and alumina (78 wt%) as inert charge; and to ensure balance of the two
prepared catalysts they have been subjected to a steaming treatment in a fluidized
bed. Catalysts have been prepared based on HZSM-5 (SiO,/Al,0; = 80) and
HBeta (Si0,/Al,0; = 25) zeolites.

Different characterization techniques have been used in order to determine:
1) physical properties (surface area, pore volume distribution and pore diameter),
i) structural properties (XRD), and iii) acid properties of the catalysts (total
acidity, acid strength distribution and type of acid sites). Moreover, a detailed
coke characterization has been performed (N, adsorption-desorption, FTIR, TPO,
NMR, Raman and XPS).

The catalytic cracking was carried out in a riser simulator reactor (de Lasa,
1992), which is able to operate under similar conditions to the industrial FCC
process. The product stream has been analyzed on-line by gas chromatography
(Agilent Technologies 7890 A, with FID and PFPD detectors; and Micro GC,
Varian CP-4900 to quantify H,, CO and CO,).
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2. EXPERIMENTAL

2.1. ALIMENTACIONES

Las alimentaciones estudiadas en esta tesis han sido: gasdleo de vacio
(VGO proveniente de la destilacion de vacio de refineria), 2-metoxi-4-metilfenol
(compuesto modelo del bio-oil), n-hexadecano (compuesto modelo del VGO), y
dos tipos de bio-oil, obtenidos mediante pirolisis rapida de serrin, de pino (pinus

insignis) y de alamo negro (o chopo, de la familia de las salicaceas).

2.1.1. Gasoleo de vacio

El gasoleo de vacio ha sido suministrado por Repsol S.A. procedente de la
torre de destilacion a vacio de refineria. Se ha caracterizado mediante las
siguientes técnicas: destilacion simulada, identificacion de componentes
(facilitada por Repsol) y espectrofotometria infrarroja por transformada de
Fourier (FTIR), para determinar la distribucion de puntos de ebullicion de los
componentes, composicion quimica y naturaleza de los enlaces moleculares,

respectivamente.

2.1.1.1. Destilacion simulada

La técnica de destilacion simulada se realiza mediante inyeccion de una
muestra en un cromatdgrafo de gases, previamente calibrado con patrones de
punto de ebullicion conocido, determinandose los puntos de ebullicion

correspondientes a diferentes fracciones (en porcentaje en masa) de la muestra.

Se ha utilizado un cromatografo de gases Agilent 6890 Series GC System,
dotado de una columna Simdis D2887 Fast/Ext. (10 m x 0.53 mm x 0.88 um), y
detector FID (Flame Induction Detector), en las condiciones indicadas en la
Tabla 2.1. A partir del cromatograma obtenido y mediante programacion en
Matlab se han obtenido los valores de la curva de destilacion simulada del VGO
(Figura 2.1), en la que se representa la temperatura de ebullicion frente al
porcentaje en masa de destilado. Como se puede observar, el VGO tiene un punto

de ebullicion inicial a 184 °C, un punto medio a 474 °C y un punto final a 614 °C.
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El contenido de nafta (35-216 °C) es menor del 1 % y corresponde en su mayoria
al gasdleo pesado (> 350 °C).

Tabla 2.1. Condiciones de operacién en el estudio cromatografico de destilacion

simulada del VGO.

Split Ratio 2.5
Temperatura Inyector 350 °C
Temperatura detector 320°C

Gas portador H,
T? horno inicial 40 °C, 5 min
Rampa 1" temperatura 10 °C/min, 125 °C
Rampa 2° temperatura 5 °C/min, 155 °C
Rampa 3 temperatura 10 °C/min, 300 °C
T? horno final 300 °C, 30 min
650
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Figura 2.1. Curva de destilacion simulada del VGO.
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2.1.1.2. Composicion

La composicion del VGO (Tabla 2.2) y su analisis elemental (Tabla 2.3)
han sido determinados (ASTM-D-2786-91) por Repsol S.A.

Tabla 2.2. Composicion del VGO.

Formula Tipo de compuesto % masa
SATURADOS
CmHant2 Parafinas 10.84
CmyH2n Monocicloparafinas 17.69
CwmHan2) Dicicloparafinas 9.7
CmHang) Tricicloparafinas 7.98
CmHenee) Tetracicloparafinas 1.01
CmHen-s) Pentacicloparafinas 0
CwmyHn-10) Hexacicloparafinas 0
CwmHan12) Heptacicloparafinas 0
Naftenos 36.38
Total saturados 47.22
AROMATICOS
CmHn-s) Alquibencenos 8.26
CmHan-s) Benzocicloparafinas 4.49
CmHazn-10) Benzodicicloparafinas 3.31
Monoaromaticos 16.06
Alvaro Ibarra Baroja 59



CAPITULO 1

Tabla 2.2. (Continuacion).

Formula Tipo de compuesto % masa
CimHen12) Naftalenos 3.35
CmHan14) Acenaftalenos y bifenilos 3.17
CmyHn-16) Acenaftilenos y fluorenos 4.01
Diaromaticos 10.53
CmHen1s) Fenantrenos 341
CmHan22) Pirenos 5.64
Triaromaticos 9.05
C(n)H(2n-24) Crisenos 3.32
C(n)H(2n-28) Benzopirenos 4.11
Tetraaromaticos 7.43
Total aromaticos 43.07
COMPUESTOS DE S
CmHeneS Tiofenos 0.29
CwHan10S Benzotiofenos 3.49
CwHan-16S Dibenzotiofenos 2.92
CmHan22)S Naftobenzotiofenos 3.01
Total compuestos de S 9.71

El contenido del VGO es por tanto mayoritariamente aromatico (52.78 %

en masa), con un 47.22 % de compuestos saturados.
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Tabla 2.3. Analisis elemental del VGO.

Numero de Carbonos 27
Peso Molecular 370.30
% C 85.40
% H 11.77
% S 2.47

2.1.1.3. Andlisis por FTIR

El espectro FTIR del VGO (Figura 2.2) se ha obtenido en un
espectrofotometro FTIR Nicolet 6700, usando una celda de transmision, con 60
scans y una resoluciéon de 4 cm™. El procedimiento consiste en la preparacion de
una pastilla impregnada de la alimentacién sobre un soporte de KBr
(aproximadamente 300 mg, Merck > 99%), aplicando una fuerza equivalente a
10 t cm™ durante 10 min. La pastilla es introducida en la celda, recogiendo

espectros hasta obtener una sefial constante.

Absorbancia, u.a.

3600 3100 2600 2100 1600 1100 600
1
cm

Figura 2.2. Espectro FTIR del VGO.
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El espectro pone de manifiesto la estructura aromatica, con vibraciones
caracteristicas de los enlaces C-H de anillos aromaticos entre 2850-3068 cm™ y

vibraciones de los enlaces C-C de estos anillos, a 1587, 1510 y 1464 cm’™.

Se visualiza la presencia de compuestos de azufre, con la banda entre
1166-1020 cm™ caracteristica de C-S y las bandas entre el 1390-1300 cm™ y
1160-1120 cm™, propias de sulfonas.

2.1.2. Bio-oil

Los dos tipos de bio-oil han sido proporcionados por el centro tecnoldgico
lkerlan/IK-4 y corresponden a serrin de pino (pinus insignis) y de alamo. Estos
dos tipos de biomasa son representativos respectivamente de los pinos se la
CAPV vy en general del norte de Espaiia, y de los bosques caracteristicos de las
orillas de rios y zona hiimedas que facilitan un crecimiento rapido del alamo,

destinado a la explotacion por la industria maderera.

2.1.2.1. Obtencion

La planta de lkerlan/IK-4 para la obtencion del bio-oil por pirolisis rapida
de biomasa (Figura 2.3) fue disefiada para operar en continuo con una capacidad
de 25 kg h' de biomasa (Fernandez-Akarregui y cols., 2013). El reactor de
spouted bed conico es el componente fundamental y fue disefiado en base a
estudios fluidodindmicos en frio (Olazar y cols., 1992), y a la experiencia con
plantas piloto a escala de laboratorio, primero en régimen discontinuo (Aguado,
1999) y luego en continuo (Amutio, 2012) en el estudio de la pirolisis de

diferentes residuos de madera y agroforestales.
La planta consta de las siguientes secciones:

Alimentacion de biomasa.
Reactor de spouted bed conico.
Precalefaccion de los gases (N»).

Condensacion del bio-oil.

YV V V V V

Recogida del bio-oil.
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» Limpieza la corriente de gases (2 ciclones).

» Antorcha para quemar el gas de purga.

e DM-1

S-02

R-01

Biomass

D-01 D !

0

S-01

Mo

Purge to flare

D-01  Biomass hopper C-01  Cyclone1 HX-02  Air heat exchanger
5-01  Screw feeder1 C-02  Cyclone 2 DM-01 Demister

5-02  Screw feeder2 D-02  Char collection vessel F-01  Coalescence filter 1
R-01  Rotary valve D-03  Char collection vessel F-02  Coalescence filter 2
RE-01  Spouted bed reactor T-01  Condensation tower F-03  Coalescence filter 3
HX-01 Heat exchanger P-01  Oil pump B-01  Blower

AN-01 Q2 meter

Figura 2.3. Planta piloto de pirdlisis rapida de biomasa (Fernandez-Akarregui y
cols., 2013).

El componente clave es el reactor de spouted bed conico, que presenta
ventajas respecto al reactor fluidizado para el tratamiento de las particulas
heterogéneas y de textura irregular, como los residuos de biomasa. Los factores
geométricos del reactor (Figura 2.4) y del tubo central se han establecido
buscando la estabilidad del lecho en un amplio intervalo de condiciones de

operacion (Makibar y cols., 2011, 2012). Los factores geométricos del reactor
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son los siguientes: diametro superior (D¢), 242 mm; diametro de la base (D;), 52
mm; diametro de entrada del N, (Dy), 25 mm; angulo del cono (y), 32°; altura del
cono (Hc), 330 mm, y; altura total, 1030 mm. El conducto de entrada tiene una
junta con bridas para adaptarse a una malla que soporta el lecho y fija el tubo de
entrada de N,.

El tubo central que estabiliza el régimen fluidodindmico tiene como
factores (Figura 2.4): diametro interno del tubo de corriente de aire (Dr), 36 mm;
altura de arrastre (Ly), 80 mm, y; altura del tubo (Ly), 280 mm

(aproximadamente igual a la altura del lecho estancado).
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Figura 2.4. Factores geométricos del reactor de spouted bed conico de la planta
de pirolisis de biomasa.
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El material del reactor y tubo central es acero inoxidable 316L adecuado
para temperaturas de hasta 800 °C. El bio-oil de serrin de pino se ha obtenido en
el intervalo 450-470 °C, mientras el de serrin de 4lamo negro se ha obtenido a
440-450 °C. La presion interna del reactor ha estado cerca de la atmosférica. Para
facilitar el movimiento de la biomasa y la isotermicidad, se utiliza un lecho de 6
kg de silice comercial A-GR207 (Sibelco Minerals), cuya densidad es de 2600
kg/m’, esfericidad de 0.86 y didmetro medio de Sauter de 1.05 mm, con un

tamarfio de particula en el intervalo 0.1-2.3 mm.

2.1.2.2. Caracterizacion

La caracterizacion del bio-oil se ha realizado mediante: destilacion
simulada, analisis elemental, método Karl Fisher, espectrofotometria infrarroja
por transformada de Fourier (F7IR), termogravimetria, espectrometria de
radiacion magnética nuclear (RMN), e identificacion por cromatografia de gases

con espectrometria de masas (GC-MS).
Destilacion simulada

La destilacion simulada del bio-oil se rige por los mismos fundamentos y
condiciones explicados para el VGO (Tabla 2.1). Los resultados de la Figura 2.5
y Tabla 2.4 muestran la relacion entre la temperatura de ebullicion y el porcentaje

en masa del destilado correspondiente, para los dos tipos de bio-oil.

Los dos tipos de bio-oil poseen un similar punto de ebullicion inicial (33 y
35 °C), para luego estar siempre por debajo de la temperatura del VGO, mas de

350 °C (Figura 2.1), siendo ligeramente mas volatil el bio-oil de serrin de pino.
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Figura 2.5. Curva de destilacion simulada de los dos tipos de bio-oil.

Tabla 2.4. Destilacion simulada de los dos tipos de bio-oil. Temperatura en °C.

Bio-oil de pino Bio-oil de dlamo

Punto inicial 33 35
10 % en masa 60 72
30 % 81 86

50 % 129 154

70 % 187 194

90 % 258 263
Punto final 323 335

Analisis elemental

El analisis elemental del bio-oil se ha realizado determinando C, H, Ny S,

y por diferencia el O. Para la determinacion del CHN se ha empleado un LECO
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TruSpec CHN Macro. La técnica de analisis se basa en un ciclo de tres etapas:
purga, combustién y analisis. Tras la purga, la combustién completa de la
muestra se realiza en un horno a 950 °C en atmosfera de O,. Los productos
gaseosos de combustion pasan a través de un horno secundario a 850 °C, para
asegurar una completa oxidacion y para la eliminacion de particulas. Los gases
de combustion se recogen en un reservorio de donde se purgan hacia los
detectores de infrarrojo de alta selectividad (/R). El C se mide como CO,. El
contenido de H se mide en el detector de H,O. Una alicuota de los gases
generados es barrida por un flujo de He y se contacta con Cu calentado para
transformar los NO, en N,, cuyo contenido es medido con una celda de
conductividad térmica (TCD).

El analisis del contenido de S se realiza en un modulo adicional (TruSpec
S), cuyo funcionamiento es similar, pero utiliza un detector de infrarrojos de alta

selectividad para analizar el SO,.

Los resultados (Tabla 2.5) ponen de manifiesto un mayor contenido de H y

O del bio-oil de dlamo, mientras que el pino tiene una mayor contenido de C.

Tabla 2.5. Analisis elemental de los dos tipos de bio-oil.

Contenido, % Bio-oil de pino Bio-oil de 4dlamo
Carbono (C) 38.0 29.4
Azufre (S) 0.4 0.4
Hidrégeno (H) 6.1 8.5
Oxigeno (O) 55.5 61.7

Contenido de agua

El analisis se ha realizado con el método de Karl-Fisher, en un equipo 830
KF Titrino plus de Metrohm con unidad intercambiable 806, para aplicar

diferentes dosificadores o titradores, y la unidad 803 Ti Stand con agitacion
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magnética y bomba integradas. El notable mayor contenido de H,O del bio-oil de
alamo (Tabla 2.6) es acorde con el mayor contenido de H y O de la biomasa

correspondiente.

Tabla 2.6. Contenido de H,O de los dos tipos de bio-oil.

Bio-oil de pino Bio-oil de alamo

Agua, % masa 34.83 46.47

Analisis FTIR

El procedimiento experimental ha sido similar al explicado en el Apartado

2.1.1.3. En la Figura 2.6 se observan las bandas caracteristicas del bio-oil.

Absorbancia, u.a.

— Bio-0il Pino

— Bio-oil Alamo

3580 3080 2580 2080 1580 1080 580
cm!

Figura 2.6. Espectro FTIR de los dos tipos de bio-oil.

La estructura del bio-oil es predominantemente alifatica (vibraciones de
estiramiento C-H alifatico en 2921 cm’', de doblaje C-H de grupos metil y

metileno en 1512 y 1362 cm™). Ademas, se observa la falta de bandas de

68 ﬁg



EXPERIMENTAL

absorcion de vibraciones de estiramiento de C-H aromaticos en la regién 3100-
3000 cm™, ademas de la ausencia de vibraciones de doblaje dentro del plano Ar-
H entre 1300-1000 cm™ y de vibraciones de doblaje fuera del plano Ar-H en la
region 900-650 cm’.

Se confirma la presencia de alcoholes (vibraciones de estiramiento O-H en
3400 cm™, de doblaje fuera del plano en 620 cm™ y de estiramiento C-O en 1051
cm’'); y de grupos funcionales de cetonas (vibraciones de estiramiento C=0 en
1724 cm” y C«(C=0)-C en 1218 cm™). También se visualiza la presencia de

compuestos olefinicos (vibraciones de estiramiento C=C en 1593 cm™).

Por lo tanto, el bio-oil estd constituido por componentes alifaticos,
mayoritariamente con los grupos funcionales de alcohol, cetona y acido

carboxilico.
Analisis termogravimétrico

Se ha estudiado la pirdlisis (flujo de N,) y combustion (flujo de aire),
utilizando un equipo 7G4 Q5000-IR TA Instruments thermobalance, con un flujo
de gas de 32 N cm’/min y secuencia de calentamiento de 10 °C/min. En la Figura
2.7 se muestran las curvas TG y DTG correspondientes al bio-oil de pino (grafica

a) y de alamo (grafica b).

Los perfiles de pirdlisis de la Figura 2.7 son caracteristicos del bio-oil
(Vitolo y cols., 1994, 1999, 2001), con dos etapas iniciales de desvolatilizacion, a
100 °C (eliminacion del agua y de los componentes organicos muy ligeros) y en
el intervalo 100-250 °C (evaporacion de los componentes organicos ligeros). Por
encima de esta temperatura transcurre el craqueo del residuo pesado, de forma
que a 800 °C se ha volatilizado el 78 % del bio-o0il de pino, y el 83 % del de

alamo.

El perfil de combustion con aire es similar al de pirolisis hasta 250 °C
(volatilizacion del agua y componentes organicos ligeros) y la combustion del
residuo tiene lugar en el intervalo 450-550 °C. La combustion es practicamente
completa a 800 °C, del 98 y 99 % para el bio-oil de pino y de alamo,

respectivamente.
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Figura 2.7. Perfiles TG y DTG de la pirolisis y combustion del bio-oil de serrin
de pino (a) y del de serrin de alamo (b).

Analisis RMN

Los analisis se llevaron a cabo en un espectrometro Bruker AV500,
equipado con una sonda BB/ de 5 mm y gradientes en el eje Z, operando a 500
MHz para 'H y 125.77 MHz para "°C. La adquisicion y procesado de datos se
llevaron a cabo con el software TOPSPIN 1.3 (Bruker) y las secuencias de pulsos
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fueron las estandar de Bruker. En las Figuras 2.8 y 2.9 se muestran los espectros

de RMN de 'Hy “C.
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o ]
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=
& s
1 95 ° 0
45
1 45
ek o 5 5

11.5 9.5 7.51 55 35 15 -05 11.5 9.5 7.51 55 35 15 -05
0 'y, ppm 0 'y, ppm

Figura 2.8. Espectros 'H RMN de bio-oil de pino (a) y de alamo (b).

Los espectros de "H RMN son similares a los obtenidos por Ingram y cols.
(2008), con un notable solapamiento de las resonancias de los diferentes tipos de
proton debido al pequefio intervalo de desplazamientos quimicos. Por
consiguiente, la informacion de los espectros de BC RMN es mas relevante,
debido a las amplias regiones de desplazamiento quimico. Las areas integradas
en intervalos especificos de desplazamiento quimico se resumen en las Tablas 2.7
y 2.8.

Los resultados ponen de manifiesto la importancia de los protones
caracteristicos de los grupos metoxi (-CH,0-) y =CHO- de carbohidratos, y de
los carbonos en los grupos carbonilo de cetonas y aldehidos, en los aromaticos y

en los grupos metoxi e hidroxi.
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Figura 2.9. Espectros *C RMN de bio-oil de pino (a) y de alamo (b).

72 t.:’



EXPERIMENTAL

Tabla 2.7. Integracién de los espectros 'H RMN de los dos tipos de bio-oil, para
diferentes intervalos de desplazamiento quimico.

Desplazamiento Asignaciones Bio-oil Bio-oil
quimico, ppm de protén de pino de alamo
10.1-9.5 Aldehidos 0.12 0.41
8.5-6.0 (hetero) aromaticos 2.86 4.74
6.0-4.4 =CHO-, OH fendlicos 11.19 8.59
4.4-3.0 Metoxi, carbohidratos 62.93 68.30

Alifaticos a

3.0-1.5 heteroatomos, o 15.2 14.44
insaturaciones
1.5-0.5 Alcanos 7.82 3.13

Tabla 2.8. Integracion de los espectros *C RMN de los dos tipos de bio-oil, para
diferentes intervalos de desplazamiento quimico.

Desplazamiento Asignaciones Bio-oil Bio-oil
quimico, ppm de carbono de pino de alamo

215-180 Cetonas + Aldehidos 20.24 20.56
215-163 Total Carbonilo 27.76 30.58
163-125 Aromaéticos general 14.04 21.47
125-112 Aromaticos (guayacol) 10.21 7.34
112-100 Aromaticos (siringol) 8.67 6.40
163-110 Total Aromdticos 32.92 35.21
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Tabla 2.8. (Continuacion).

Desplazamiento Asignaciones Bio-oil Bio-oil
quimico, ppm de carbono de pino de alamo
100-84 Carbohidratos 7.72 7.83
84-54 Grupos Metoxi/Hidroxi 20.1 14.41
Alifaticos
54-36 , 0.51 3.20
largos/ramificados
36-1 Alifaticos cortos 10.99 8.76
Total carbonos
54-1 11.5 11.97

alquilicos

Cromatografia de gases - espectrometria de masas

El equipo utilizado ha sido un GC-MS QP2010 de Shimadzu, con la
columna HP-PONA de 50 m x 0.200 mm x 0.50 um, en las condiciones indicadas

en la Tabla 2.9.

Los componentes del bio-oil han sido agrupados seglin el grupo funcional

(Tabla 2.10). La diferencia mas apreciable entre los dos tipos de bio-oil es el

contenido de alcoholes, que es mas del doble para el bio-oil de alamo. El

contenido de 4cidos y esteres es muy similar, en torno el 21 % en masa,

observandose que el bio-oil de alamo posee un mayor contenido de acido acético.

Igualmente, los dos tipos de bio-oil tienen un similar contenido de aldehidos, en

torno el 20-21 %, pero el bio-o0il de pino tiene el doble de hidroxi-acetaldehido

que el de alamo.
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Tabla 2.9. Condiciones de analisis GC-MS del bio-oil.

Split Ratio
Temperatura Inyector

Temperatura de la
fuente de iones

Temperatura de la
interfaz

Gas portador
T* horno inicial
Rampa 1°* temperatura
Rampa 2? temperatura

T? horno final

100

325°C

200 °C

300 °C

He
40 °C, 2 min
6 °C/min, 150 °C
15 °C/min, 280 °C

280 °C, 11 min

Alvaro Ibarra Baroja
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Tabla 2.10. Composicion (% en masa) de los dos tipos de bio-oil.

Bio-oil de pino Bio-oil de alamo
Componente
Acido acético 9.84 15.48
Otros acidos y esteres 10.28 6.18
Hidroxi-acetaldehido 16.20 7.80
Otros Aldehidos 5.28 11.61
1-Hidroxi-2-Propanona 6.75 6.53
Cetonas 8.20 9.79
Fenoles 6.51 5.14
Alcoholes 3.93 9.76
Eteres 1.94 2.80
Levoglucosano 22.82 21.64
Otros 5.94 2.49
Sin identificar 2.31 0.78
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2.2. CATALIZADORES

Se han utilizado tres catalizadores, conformados con zeolitas de diferente
severidad de la selectividad de forma y con diferente acidez. Uno es un
catalizador comercial equilibrado de craqueo preparado en base a zeolita HY
(denominado CY) y los otros dos preparados con zeolitas HBeta y HZSM-5, a los

que se han denominado CB y CZ, respectivamente.

2.2.1. Origen y preparacion

El CY es un catalizador comercial (Octidyne 1160 BR de Engelhard),
suministrado por Repsol S.4., que se encuentra equilibrado (estable para ciclos de
reaccion-regeneracion), debido a que ha sido muestreado directamente de
unidades de FCC de refineria. Los otros dos catalizadores han sido preparados en
el laboratorio a partir de zeolitas suministradas en forma amoniacal por Zeolyst
International, que han sido activadas, aglomeradas y equilibradas. La zeolita beta
comercial (CP814E) tiene una relacion SiOy/Al,O; = 25 y la zeolita ZSM-5 una
relacion Si0,/Al,O5; = 80. La activacion para que adquieran su forma protdnica se
ha realizado por calcinacion a 550 °C (adquirida con una secuencia de 5 °C/min),

en corriente de N, durante 4 h.

Las zeolitas antes de ser utilizadas en el reactor son convenientemente
aglomeradas. De esta forma se obtiene el tamafio de particula adecuado para su
utilizacion bien en lecho fijo o fluidizado. Ademas, se le proporciona a la
particula la necesaria resistencia mecanica, lo que es importante para minimizar

la pérdida de material por atricion, cuando se utiliza en reactor fluidizado.

En el craqueo, un objetivo fundamental de la aglomeracion en los
catalizadores comerciales (como es el caso del CY) es dotar a la particula de
catalizador de una estructura porosa jerarquizada, aglomerando las particulas de
zeolita HY microporosas con SiO,/Al,Os, que constituye una matriz de meso- y
macroporos y con una acidez moderada en la que quedan embebidos los cristales
de zeolita HY. De esta forma se consigue que la matriz favorezca la difusion de
las moléculas de mayor tamafio en la alimentacion, que son craqueadas

parcialmente, craqueo que continua en los microporos de la zeolita HY.
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Esta secuencia de reacciones en cascada favorece la actividad y
selectividad de la zeolita, y atentia su desactivacion por coque, al actuar la matriz
como filtro y depdsito de componentes pesados del coque. Ademas, la matriz

favorece la regeneracion del catalizador por combustion del coque.

La aglomeracion de las zeolitas HBeta y HZSM-5 se ha realizado mediante
extrusion humeda. El proceso consiste en adicionar en humedo a la fase activa
(zeolita), el aglomerante (bentonita) y la carga inerte (alimina), esta para
aumentar la estabilidad de la red en las condiciones de reaccion. La proporcion
ha sido de 20, 2 y 78 % en peso, respectivamente. Tras la aglomeracion se
obtiene una pasta altamente viscosa, que es extruida a través de un orificio
adecuado (Prinz y Riekert, 1988). Después se procede a su secado y calcinacion a
550 °C. Posteriormente, mediante molienda y tamizado se alcanza el tamafo

adecuado, entre 60 y 120 um.

Por tltimo, para asegurar el equilibrado de los dos catalizadores
preparados, se han sometido a un tratamiento de steaming en lecho fluidizado,
durante 5 h a 760 °C, a presion atmosférica y con un 100 % de vapor de agua
(Degnan y cols., 2000). Con este tratamiento se consigue la desaluminizacion
parcial de las zeolitas, eliminando centros fuertemente acidos, que son inestables
y no recuperan completamente su actividad en las etapas sucesivas de reaccion-

regeneracion.

Hay que sefialar que los catalizadores en base a zeolita HZSM-5 son
utilizados como aditivo en el proceso de FCC, persiguiendo en general el
aumento en el rendimiento de olefinas ligeras y en el indice de octano de la
fraccion gasolina (Arandes y cols., 2000; Degnan y cols., 2000; Buchanan y
cols., 2001). Ahora bien, no es habitual utilizar catalizadores de zeolita HBeta en
el craqueo y su interés reside en que presentan propiedades intermedias a las de
las zeolitas HY y HZSM-5, tanto en cuanto al tamafio de microporos como en el

nivel de fuerza acida.
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2.2.2. Caracterizacion

La caracterizacion de los catalizadores se ha realizado mediante técnicas
que permiten determinar las propiedades superficiales y estructura porosa
(adsorcion-desorcion de N,), estructura cristalina (difraccion de rayos X) y acidez
(termogravimetria-calorimetria diferencial, desorciéon a temperatura programada
de NHj, espectrofotometria F'TIR).

2.2.2.1. Estructura porosa y superficial

Las isotermas de adsorcion-desorcion de N, (Figuras 2.10-2.12) se han
determinado con un equipo Micromeritics ASAP 2010. Los analisis se han
realizado previa desgasificacion de las muestras a 150 °C durante 8 h. En la

Tabla 2.11 se han relacionado las propiedades fisicas correspondientes.
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Figura 2.10. Isoterma de adsorcion-desorcion de N, del catalizador CY.
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Figura 2.11. Isoterma de adsorcion-desorcion de N, de la zeolita ZB y del
catalizador antes (CB*) y después (CB) del tratamiento de
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Tabla 2.11. Resumen de las propiedades de las estructuras porosas y
superficiales para las zeolitas y catalizadores.

Nombre  Sggr,m’/g Vg, em'g Voo, % V,, em’/g d, A

CY 122 0.04 11.4 0.35 117.3
ZB 534 0.21 29.8 0.69 59.4
CB* 301 0.04 11.6 0.34 87.6
CB 133 0.02 4.9 0.32 89.6
77 477 0.15 62.9 0.25 31.2
Cz* 205 0.03 9.9 0.27 49.0
Cz 143 0.02 7.4 0.24 62.2

*Antes del tratamiento de steaming.

En los catalizadores preparados en el laboratorio, de zeolitas HBeta (CB) y
HZSM-5 (CZ) se observa que como consecuencia de la aglomeracion con
bentonita y alimina, disminuye la superficie especifica BET y el volumen de
microporos, al referirse estas propiedades a la unidad de masa de catalizador, en
el que aumenta la presencia de mesoporos y macroporos (de la bentonita y
alimina). Es destacable el efecto del tratamiento de steaming de los catalizadores
CB y CZ, que genera mesoporos en las correspondientes zeolitas, aumentando el
didmetro medio de poro y disminuyendo la fraccion de microporos de la
estructura porosa, con la consiguiente disminucion de la superficie especifica

BET (hasta menos de la mitad en el caso del catalizador CB).

2.2.2.2. Propiedades estructurales

La difraccion de rayos X (Figura 2.13) se ha realizado en el Departamento
de Mineralogia y Petrologia de la UPV/EHU, en un difractometro Philips PW
1710, con cargador de muestras y ventana automadticas y monocromador de

grafito que utiliza las radiaciones de CuK,,.
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La zeolita Y cristaliza en el sistema cubico y por lo tanto se caracteriza por
tener una unidad de celda con caras que forman angulos de 90° entre si, teniendo
todas las aristas la misma longitud. Para obtener el tamafio de la unidad de celda
del catalizador CY se sigue la norma ASTM D 3942-85, obteniéndose el valor de
ay=243 A,

2.2.2.3. Acidez

El analisis cuantitativo ha consistido en la medida de la acidez total y la
distribucién de fuerza acida, mediante dos técnicas: i) combinacion de las
medidas calorimétrica y termogravimétrica de adsorcion de NHs, y ii) desorcion

a temperatura programada (7PD) del NH; adsorbido.

El equipo utilizado en estas técnicas ha sido una termobalanza SDT 2960
de Setaram, conectada en linea con un espectrometro de masas MS Thermostar
Balzers Instruments. También se ha determinado, por espectrofotometria F7T/R de

piridina adsorbida, la relacion de centros Bronsted/Lewis.
Calorimetria-termogravimetria diferencial de NH;

La muestra de catalizador es sometida a un barrido con He a 550 °C
durante 45 min. Posteriormente se enfria a 150 °C y se alimenta el NH; (50
pl/min), disuelto en He. Tras saturar la muestra se cierra la entrada de NH; y se
procede a la desorcion, barriendo con He. La cantidad de NH; retenido

(quimiadsorbido) corresponde al valor de acidez total del catalizador.

En la Figura 2.14 se muestra la distribucion de fuerza acida, como una
representacion de la evolucion con la adsorcion del calor desprendido por unidad
de masa de NH; adsorbida. Hay una tendencia general en todos los catalizadores
de disminucion de la fuerza dcida remanente con el transcurso de la adsorcion,
como consecuencia de que esta transcurre selectivamente sobre centros de mayor

a menor acidez.

El catalizador comercial CY (Figura 2.14a) tiene unos pequeiios valores de
acidez total (0.03 mmolnns/Eeatatizador) ¥ de fuerza acida (en torno 100-110 kJ/mol

en una fraccion importante de sus centros mayoritarios) y de 90-100 kJ/molyys
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como valor medio. Estos valores son los habituales para catalizadores
comerciales de FCC, equilibrados severamente para que su comportamiento sea

representativo del de refineria.

En las Figuras 2.14b y 2.14c correspondientes a las diferentes fases de
preparacion del catalizador CB (de zeolita HBeta) y CZ (de zeolita HZSM-5),
respectivamente, se observa en primer lugar que la aglomeracion de la zeolita
tiene como consecuencia una disminucion de la acidez total por unidad de masa,
que pasa de estar referida a la masa de la zeolita a la total del catalizador (en el
que la zeolita es el 20 % en masa), sin que la aglomeracion suponga una
disminucion notable de la acidez que pueda atribuirse al bloqueo de los centros
acidos por la bentonita y alimina. Ahora bien, si se observa una disminucion de
la fuerza acida de los centros, por lo que el tratamiento de aglomeracion si indica

una reconversion de centros de mayor fuerza acida en otros de menor fuerza.

En segundo lugar, al comparar los resultados para los catalizadores CB* y
CZ* (sin tratamiento de steaming) con los de los catalizadores CB y CZ (ya
tratados), se observa el relevante efecto del tratamiento de steaming de
atenuacion de la acidez total, como consecuencia de la desaluminizacion de la
zeolita (de Lucas y cols., 1997). Sin embargo, no es significativa la disminucion

de la fuerza acida tras el tratamiento de steaming.

Para resaltar la incidencia de la aglomeracion y del tratamiento de
steaming, en la Figura 2.15 se ha representado la evolucion de la acidez total para
los catalizadores CB y CZ, con la observacion de que la masa de zeolita en el
catalizador es del 20 % y que los componentes de la matriz tienen una acidez

insignificante.

Los resultados de evolucion de la acidez total de los catalizadores de
zeolitas HBeta y HZSM-5 en las diferentes fases de preparacion (Tabla 2.12)
ponen de manifiesto el notable efecto del tratamiento de steaming, que disminuye
la acidez total hasta aproximadamente la cuarta parte, de forma que tras el
tratamiento la acidez total de los tres catalizadores no presenta grandes
diferencias y esta en el orden CZ > CB > CY.
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Figura 2.14. Distribucion de fuerza acida de los catalizadores CY (a), CB (b) y
CZ (¢) en sus diferentes fases de preparacion.
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Figura 2.15. Evolucion de la acidez total con los tratamientos de aglomeracion
de la zeolita y de steaming.

Tabla 2.12. Resultados de acidez total del catalizador CY y de los catalizadores
CB y CZ en las diferentes fases de su preparacion.

Acidez total,
Catalizador mmol NH3/g.,
CY 0.03
7B 0.99
CB* 0.17
CB 0.04
77 0.46
C7* 0.14
CZ 0.05
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TPD de NH;

La desorcion a temperatura programada (7PD) de una base es la técnica
mas empleada para cuantificar la acidez total de los catalizadores solidos
(cantidad de base quimiadsorbida), y la fuerza de los centros acidos (temperatura
correspondiente a los picos de desorcion, tanto mas elevada cuanto mayor es su
capacidad de adsorcion de la base y por tanto indice de la fuerza acida de los
centros). Como base se utiliza generalmente NH; debido a que su difusion no
esta limitada en las estructuras microporosas de las zeolitas y SAPOs (Gayubo y
cols., 2003; Rodriguez-Gonzalez y cols., 2007; Al-Dughaither y de Lasa, 2014).

En la Figura 2.16 se muestran las curvas 7PD para los catalizadores
estudiados. Para el catalizador CY (Figura 2.16a) es un pico amplio, con un
maximo en torno a 250 °C, caracteristico de una acidez débil, y el solapamiento
con picos que podrian deconvolucionarse, correspondientes a acidez de fuerza

moderada.

Para los catalizadores CB y CZ (Figuras 2.16b y 2.16c, respectivamente)
se observa el efecto de la aglomeracion (simplemente de dilucion de la zeolita) y
del steaming. Las zeolitas tienen unos perfiles 7PD con dos picos (solapados en
el caso del CB) correspondientes a niveles de fuerza acida moderada (como el
caracteristico de la zeolita HZSM-5, con maximo en el intervalo 420-440 °C) y
débil (con maximo en torno a 250 °C). Con la aglomeracion, desaparecen los
picos con maximo a mayor temperatura (correspondientes a centros de mayor
fuerza acida) y la acidez total (area bajo la curva) disminuye como consecuencia
de la dilucion de la zeolita en la particula de catalizador. Con el tratamiento de
steaming, hay una disminucion de la acidez total y también de la fuerza acida
(desplazamiento del maximo a menor temperatura), que es mas acusado en el
catalizador CB (de zeolita HBeta).
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Figura 2.16. Curvas TPD de NH; del catalizador CY (a) y de los catalizadores
CB (b) y CZ (c) en sus diferentes fases de preparacion.
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Espectrometria FTIR de piridina adsorbida

Se ha utilizado un espectrofotometro Nicolet 740 SX FTIR. Se prepara
cada muestra mezclando 20 mg de catalizador con 150 mg de KBr, y preparando
una pastilla por prensado de la mezcla. La pastilla es sometida a la adsorcion de
piridina a vacio hasta la saturacion de la muestra, seguida de 10 min a vacio para
llevar a cabo la desorcion de la piridina que haya quedado fisisorbida. Las bandas
de vibracion a diferentes longitudes de onda corresponden a los distintos centros

acidos.

La intensidad de la banda a 1545 cm™ esta relacionada con la cantidad de
centros Bronsted (B-Py, grupos OH esqueletales asociados a atomos de Al en
coordinacién tetraédrica), mientras que la intensidad de la banda a 1450 cm™ se
relaciona con la cantidad de centros Lewis (L-Py, asociados a atomos de Al
estructurales tri-coordinados). La banda a 1490 cm™ surge de la combinacién de
ambos tipos de centros. A 1440 cm™, longitud de onda muy proxima a la del
centro Lewis, aparece una banda de vibracion representativa de la piridina

fisisorbida (H-Py) sobre la superficie del catalizador (Busch y cols., 2004).

En la Figura 2.17 se muestran los espectros FT/R de piridina adsorbida
para los diferentes catalizadores. En la Tabla 2.14 se han relacionado los valores
correspondientes de la relacion Bronsted/Lewis, teniendo en cuenta los
coeficientes de extincion molar de ambas bandas de absorcion. Se han tomado
los coeficientes de extincion molar propuestos por Emeis (Emeis, 1993): €5, =

1.67 cm pmol™ y &, = 2.22 cm pumol ™.
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Figura 2.17. Espectros FTIR de piridina adsorbida del catalizador CY (a) y de
los catalizadores CB (b) y CZ (c) en sus diferentes fases de

preparacion.
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Tabla 2.13. Relacion Bronsted/Lewis de los centros acidos de los catalizadores.

Catalizador Bronsted/Lewis
CY 0.75
7B 0.81
CB* 0.35
CB 0.24
77 4.51
CZ* 0.48
CZ 0.22

Los resultados de la Tabla 2.13 ponen de manifiesto que el tratamiento de

steaming tiene un efecto notable de disminucion de la relacion Bronsted/Lewis,

como consecuencia de la desaluminizacion de la zeolita (de Lucas y cols., 1997).
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2.2.3. Propiedades

Para facilitar la relacion entre las propiedades de los catalizadores y su

comportamiento cinético, en la Tabla 2.14 se muestra un resumen de las

propiedades, antes comentadas.

Tabla 2.14. Propiedades de los catalizadores utilizados.

CY CB CZ
Propiedades fisicas
Superficie esgecnﬁca BET, 122 133 143
m’/g
Vinps % 11.4 4.9 7.4
d, A 117.3 89.6 62.2
Tamaiio celda unidad (TCU),
24.3 - -
A
Propiedades quimicas
Porcentaje zeolita, % 51 20 20
Acidez total, mmolyys/gcat 0.03 0.04 0.05
Fuerza acida media, kJ/mol 100 23 73
NH;
Bronsted/Lewis 0.75 0.24 0.22
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2.3. EQUIPOS DE REACCION Y DE ANALISIS DE
PRODUCTOS

2.3.1. Equipo con reactor simulador del riser
2.3.1.1. Descripcion

El simulador del riser (de Lasa, 1992) es un reactor disefiado a escala de
laboratorio para la simulacion del reactor industrial del proceso de craqueo
catalitico (FCC), operando en condiciones similares a las de este. Permite
trabajar en régimen de lecho fluidizado con pequefios tiempos de contacto (1-30

s) y con porosidades elevadas.

En la Figura 2.18 se muestra un esquema del equipo, que se ha ido
mejorando progresivamente en la Universidad de Western-Ontario (Canada). En
este progreso ha contribuido el trabajo del grupo de investigacion, en una larga
trayectoria de estudio del craqueo -catalitico de diferentes alimentaciones
(Arandes y cols., 1997, 2000, 2001, 2002, 2003a,b,c,d, 2004, 2008a,b; 2009;
Abajo, 1998; de la Puente y cols., 1997, 2002; Fernandez y cols., 2002; Lopez-
Valerio, 2003; Torre, 2005; Torre y cols., 2006, 2007). También ha sido utilizado
por otros autores en el craqueo catalitico (Pruski y cols., 1996; Al-Khattafy cols.,
2001, 2002, 2005; Spretz y Sedran, 2001; Tiscornia y cols., 2002; Atias y cols.,
2003, 2004; de la Puente y cols., 2004, 2005, 2007, 2008; Tonetto y cols., 2004;
Al-Sabawi y cols., 2006, 2008; Al-Khattaf, 2007; Avila y cols., 2007; Passamonti
y cols., 2008; Devard y cols., 2009, 2012; Jaimes y de Lasa, 2009; Jaimes y cols.,
2009; Gilbert y cols., 2011; Morales-Pacheco y cols., 2011; Al-Sabawi y de Lasa,
2012; del Rio y cols., 2013; Al-Bogami y de Lasa, 2013; Al-Bogami y cols.,
2013; Jiménez-Garcia y cols., 2014; Aponte y cols., 2014), y en otras reacciones
cataliticas (El-Solh y cols., 2001; Jarosch y cols., 2002; Ginsburg y de Lasa,
2005; Iliyas y Al-Khattaf, 2005; de Lasa y cols., 2006; Odedairo y Al-Khattaf,
2010; Garcia y cols., 2011; Jaimes y cols., 2011; Al-Ghamdi y cols., 2013; Ali y
cols., 2013; Al-Ghamdi y de Lasa, 2014).
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Figura 2.18. Esquema del equipo con reactor simulador del riser.
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El equipo ha sido mejorado y actualizado continuamente y se encuentra

constituido por los siguientes componentes principales:

Cdmara de vacio: Contiene un depésito de 1000 cm’ donde son
almacenados los productos de reaccion para su analisis en el cromatdgrafo de
gases. El sistema dispone de dos valvulas Valco, de 4 y 6 puertos. Para aislar el
sistema de obtencion de muestras se dispone de dos valvulas de solenoide de 2
vias y otras dos valvulas, también de solenoide, de 3 vias que permiten

seleccionar entre aire o Ary la salida a venteo o a vacio.

Loop de recogida de muestra: Consiste en un lazo en forma de looping de
3 . , ’
10 cm” que recoge una muestra representativa de los gases de la camara de vacio

para enviarla al cromatdgrafo de gases.

, 7. , . 3 . ’
Camara auxiliar: Es un depdsito de 30 cm’, en el que se realiza un vacio
mayor que el de la cdmara de vacio para que al comunicar ambos elementos se

arrastren al loop parte de los gases almacenados en la camara de vacio.

Bomba de vacio: Es una bomba Gast de 1/3 HP de potencia, capaz de

producir un vacio de hasta 0.5 psia en la camara de vacio.

Reactor: El reactor estd constituido principalmente por 5 componentes:
estructura interna, cesta del catalizador, turbina, motor y sistema de inyeccion
(Figura 2.19).

Ej .
)€ Juntas cénicas

// —a
J,« —— Camisa de refrigeracion

Blogue de inconel — ////j 7///

Calefactores

Impulsor Junta de aluminio

Catalizador

Puerto de inyeccion

Placa porosa —|

Camisa de refrigeracion

Figura 2.19. Esquema del reactor simulador del riser.
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Estructura externa: Todas las partes del equipo son desmontables y, para
facilitar el acceso al catalizador, la estructura externa esta dividida en dos
bloques. El superior consta de 2 resistencias de 250 w y el inferior de otras 4 de
900 w, que calientan el reactor hasta la temperatura de reaccion. En la parte
superior se haya ubicada la turbina encargada de crear la recirculacion del gas en
el reactor. Los dos bloques se unen por medio de 8 pernos, que al apretarlos
presionan ambos bloques entre si. Para evitar fugas se coloca entre ambas partes
una junta deformable que al quedar aprisionada sella la union entre las dos partes

del reactor.

Cesta del catalizador: La cesta del catalizador esta situada en el bloque
inferior del reactor. Basicamente se compone de un cilindro de 1.85 ¢cm de radio
y 1.57 cm de altura, y esta sujeta al bloque por una serie de radios de forma que
se permita la circulacion del gas a través de ellos. El catalizador se coloca entre 2
placas porosas de 20 mm que son las bases del cilindro. La cavidad donde esta
situada la cesta esta disefiada para facilitar el flujo anular de la fase gaseosa en la
reaccion. La temperatura en la cesta se mide por medio de un termopar Omega K
que esta unido a un controlador Omega serie CN9000 y controla las resistencias

situadas en el bloque inferior.

Turbina: Consta de 6 paletas que quedan ubicadas por encima de la cesta
del catalizador al montar el reactor. Cuando la turbina comienza a rotar se crea
vacio en el centro de la cavidad, provocando un flujo anular de la fase gaseosa
que desciende por el exterior de la cesta del catalizador, y asciende por el centro,

fluidizando el catalizador.

Para comprobar la velocidad necesaria para fluidizar el catalizador se ha
utilizado un bloque inferior de metacrilato. Se ha determinado que la velocidad
minima para fluidizar el catalizador CY es de 5500 rpm, y para los catalizadores

CB y CZ es de 5700 rpm, debido a su peor calidad de fluidizacion.

Motor: El eje de la turbina esta asentado sobre unas juntas de teflon que
aseguran la estanqueidad del reactor a la vez que mantienen el giro de la turbina.
Para evitar que las juntas se degraden debido a las altas temperaturas, se
refrigeran por medio de una camisa de agua externa. El movimiento de la turbina

se consigue por medio de un motor Tech serie MC1000 de Y HP.
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Sistema de inyeccion: Para la inyeccion de la muestra se utiliza una jeringa
de vidrio de 0.5 cm’. En caso necesario, la muestra debe ser calentada
previamente para asegurar el estado liquido. La muestra introducida se vaporiza
rapidamente debido a las altas temperaturas, superior a 350 °C, y es impulsada
por medio de la turbina a través del lecho. Al mismo tiempo que la muestra entra
al reactor se acciona un temporizador, que al cabo de un tiempo programado (1 a
30 s) abre la valvula de 4 puertos que comunica al reactor con la cadmara de vacio

y los productos del craqueo pasan al sistema de analisis.

2.3.1.2. Procedimiento en cada reaccion

El procedimiento de operacion para cada reaccion es el siguiente:
Etapa preliminar

En primer lugar se encienden los medidores de caudal, los relés, el
cromatdgrafo, abriendo las balas y estableciendo las corrientes precisas (He, Ha,
aire, LS, agua, Ar). Se pesa la cantidad establecida de catalizador, se ubica en la
cesta y se cierra el reactor mediante los ocho pernos. Para comprobar que no
existen fugas, primero se coloca el puerto de inyeccion y se introduce Ar. Si la
presion no permanece constante se comprueba el cierre del reactor y el inyector.
En el caso de que persista la fuga se procedera al cambio de juntas, tanto de la
metalica situada entre los dos bloques como de los conos antifriccion y anillas de
goma del eje de la turbina. Si a pesar de ello persiste la fuga, se comprobara la
valvula de 4 puertos y la via de recogida de gases, ya que existen evidencias de

su deterioro a largo plazo.

Tras comprobar que el reactor no tiene fugas se coloca la camisa de
refrigeracion, de fibra de vidrio aislante, que refrigera las juntas de teflon de la
turbina manteniendo la temperatura entre 15 y 25 °C. En este momento se fija la
temperatura de reaccion en el controlador de temperatura. Ademas se
termostatizan a 320 °C la camara de vacio y la linea al cromatdgrafo, para
garantizar el estado gaseoso de los productos. Establecidas las temperaturas
deseadas, se introduce Ar durante 5-10 min para inertizar el reactor antes de

proceder a la fase de inyeccion.
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Para proceder a la fase de inyeccion se precisa estabilizar las presiones, lo
que se consigue con los siguientes pasos: i) se procede a la disminucion de la
presion del reactor a 15-16 psia de Ar, cerrando la valvula de cuatro puertos
(Figura 2.20); ii) se conectan la camara de vacio y la camara auxiliar con la
bomba de vacio, para alcanzar una presion de 1.5 psia, momento en el que se
desconecta la bomba de vacio; y 1iii) se cierra la valvula de solenoide
correspondiente junto a la valvula de dos vias que conecta la cdmara auxiliar y la

bomba de vacio.

1 Entrada gas (Ar, Aire)
2 Entrada reactor

3 Salida reactor

4 Camara vacio

Figura 2.20. Esquema del funcionamiento de la valvula de cuatro puertos.

Como el reactor es de volumen constante, se puede seguir el aumento de
presion consecuencia del craqueo, mediante un medidor digital de presion
Omega serie DP, de 0 a 50 psia, conectado a un sistema de adquisicion de datos
por ordenador PC-Lab 818, que funciona con el programa Labtech Control, el

cual que permite adquirir los datos de presion con una frecuencia de 10 Hz.

Mientras se realizan los pasos anteriores, se calienta la alimentacion del
reactor, para disminuir su viscosidad y facilitar la carga de la jeringa. Se pesa la
jeringa llena, y el peso se anota en la hoja de experimentos junto con los datos de

presion en la camara de vacio y en el reactor.
Etapa de inyeccion y reaccion

La fase de inyeccion consiste en: i) conectar el motor que mueve la

turbina, ajustandolo a las revoluciones necesarias de 5700 rpm para garantizar la
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correcta fluidizacion del lecho; ii) introducir el tiempo de contacto para la

reaccion, e; iii) inyectar la alimentacion.

Mientras transcurre la reaccion se anota la presion maxima que se alcanza
en el reactor, en el momento en que el temporizador abre la valvula de cuatro
puertos. Alcanzado el tiempo de reaccion se desconecta la turbina, y se espera a
que la presion del reactor se equilibre con la de la camara, y cuando esto ocurre,
se cierra la valvula de cuatro puertos anotandose la presion de equilibrio. En este

momento se pesa la jeringa vacia para conocer la cantidad real alimentada.

En la Figura 2.21 se muestra la evolucion de la presion en uno de los

experimentos. Los datos son necesarios para cerrar el balance de materia. El

[T 2]

incremento de la presion durante el periodo de tiempo “a” se debe a la
vaporizacion de la muestra al inyectarse en el reactor, el incremento “b” se debe
[{PN-2)

al craqueo de la alimentacion y el descenso que se produce en “c” se produce por

la conexion del reactor con la camara de vacio.
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a0 L b i = Presion Camara
g | ]
& 30
g I
=
Z2 0L
S 20
m -
10
a
0 1 1 1 1 1 1 1 1 1
0 10 20 30 40 50

Tiempo, s

Figura 2.21. Evolucion de la presion en el reactor y en la camara de vacio.
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Etapa de andlisis

Se recoge una muestra de gas con una jeringa en la camara de vacio para
poder identificar ciertos compuestos (CO, CO, y H,) que no se pueden detectar

con un FID. Dicha muestra se analiza en un Micro GC, Varian CP-4900.

Después se realiza vacio en la camara auxiliar para lo que hay que conectar
la bomba de vacio, mantenerla funcionando durante 10 min y abrir la valvula de
dos vias, que pone en contacto la cadmara de vacio con la camara auxiliar. Por la
diferencia de presiones entre las dos camaras los productos de reaccion son
arrastrados hasta la camara auxiliar, pasando por la valvula de seis puertos
(Figura 2.22) y asegurandonos el llenado del /oop con una muestra representativa

de productos. En este momento se cierra la valvula de dos vias.

Una vez que el equipo cromatografico estd acondicionado, se ponen en
contacto la camara de vacio y la auxiliar. Por medio del control externo, se
realiza una inyeccion de muestra abriendo la valvula de seis puertos y

comenzandose el analisis cromatografico de los productos.

Reactor en carga Inyeccion de gases

-
1 Entrada He

4
e 2 Entrada Loop
(8)

3 Camara vacio
4 Hacia venteo/vacio

5 Salida Loop
6 Entrada Cromatogafo
Circuito reactor abierto Circuito reactor cerrado

Figura 2.22. Esquema del funcionamiento de la valvula de seis puertos.
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Concluida la reaccion, el catalizador contenido en la cesta se puede
regenerar in situ para realizar un nuevo experimento con el mismo. La
regeneracion del catalizador consiste en calentar el reactor hasta 595 °C, e
incorporar una corriente de aire durante 20-30 min para asegurar la eliminacién
por combustion del coque depositado sobre el catalizador. Una vez regenerado el
catalizador se sitia el punto de consigna del reactor a la temperatura de la
siguiente reaccion y tras alcanzarla se procede a la realizacion del nuevo ensayo

tal y como ha sido explicado previamente.

Cabe sefialar que para la determinacion del contenido de coque se han
llevado a cabo experimentos independientes, con este objetivo especifico y sin
realizar el analisis de los gases generados en la reaccion. Esto es debido a que en
los experimentos cinéticos habituales el vaciado de la camara de reaccion tarda
unos segundos, tiempo que es del orden del de reaccion y durante el cual el coque
puede evolucionar. De esta forma, la evacuacion rapida de los gases de reaccion

impide variaciones estructurales en el coque.

2.3.2. Equipo de analisis e identificacion de productos
2.3.2.1. Productos hidrocarbonados y oxigenados

El sistema de analisis de los productos de reaccion consta del cromatografo
de gases Agilent Technologies 7890 A con detector FID y detector PFPD, con
una columna de cromatografia de gases de alta resolucion de Agilent
Technologies HP-PONA, de 50 m de longitud, 0.2 mm de didmetro interno y 0.5
pm de espesor, con capacidad de operacion entre -60 °C a 325 °C. El gas portador

utilizado es He, con una velocidad lineal de 20 cn/ s.

El perfil de temperatura del analisis cromatografico se ha descrito en la
Tabla 2.15. Comienza a -30 °C para asegurar durante 3 min la separacion de los
compuestos mas volatiles (metano, etano, etileno,...). Para alcanzar esta
temperatura ha sido necesario incorporar al cromatografo una valvula que regula
el paso de CO, liquido. Después tiene lugar una secuencia de 15 °C/min hasta los
235 °C, que se mantiene durante 1 min. En este tramo eluyen casi todos los

productos. Luego tiene lugar una segunda secuencia de 30 °C/min hasta los 320
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°C, que se mantiene durante 20 min para la elucion de los componentes mas
pesados, constituido mayoritariamente por la fraccion de la alimentacidon que no

se ha craqueado.

Tabla 2.15. Condiciones del analisis cromatografico de cuantificacion de

productos.

Split Ratio 1
Temperatura Inyector 350 °C
Temperatura Detector 320 °C

Gas portador H,
T* y tinicial -30 °C, 3 min

Rampa 1" temperatura 15 °C/min, 235 °C, 1 min
Rampa 2% temperatura 30 °C/min, 320 °C

T*y t final 320 °C, 20 min

La identificacion de los productos de reaccion se ha realizado con el
espectrometro de masas Shimadzu GCMS-QP2010 acoplado a un cromatdgrafo
de gases Shimadzu GC-2010, con la misma columna del cromatografo de gases
Agilent Technologies 7890 A, y con las condiciones de analisis de la Tabla 2.16.
Se ha recurrido a la libreria NIST27 para la identificacion de los productos. En la
Figura 2.23 se muestra un cromatograma tipico, correspondiente al craqueo de

bio-oil de alamo.

Tras identificar los picos, se determinaron los factores de calibrado de los
compuestos oxigenados mediante analisis en cromatografo de gases Agilent

Technologies 7890 A de patrones y mezclas de composicion molar conocida.
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Figura 2.23. Cromatograma del craqueo de bio-oil de 4lamo. Condiciones de
reaccion: Catalizador, CY; 530 °C; 3 s.

Tabla 2.16. Condiciones del analisis de identificacion de productos en el
espectrometro Shimadzu GCMS-QP2010.

Split Ratio 100
Temperatura Inyector 250 °C
Temperatura interfase 300°C

T
Velocidad lineal 30 cm/s
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2.3.2.2. Resto de productos volitiles

El H,, CO y el CO; son cuantificados mediante analisis de una muestra de
gases en el cromatografo de gases Micro GC, Varian CP-4900, ¢l cual dispone
de cuatro modulos de cromatografia con detectores 7CD, y con sus respectivas

columnas para la separacion de los componentes. Se utilizan las dos siguientes:

» Tamiz molecular, MS-5 (10 m), donde se separan H,, O,, N,, CH,
y CO.

» Porapak Q, PPQ (10 m), donde se separa el H,O, el CO, y los
productos ligeros: metano, etileno, etano, propileno, propano,

acetaldehido, butanos, butenos y acroleina.

El Micro GC se utiliza en las condiciones de la Tabla 2.17 y ha sido
calibrado con patrones de composicion conocida para la identificacion y

cuantificacion de cada componente.

Tabla 2.17. Condiciones del analisis de cada columna en el Micro-GC Varian

CP-4900.
MS-5 PPQ
Temperatura Columna, °C 70 95
Temperatura Inyector, °C 90 110
Tiempo de Inyeccion, ms 50 50
Tiempo de backflush, s 7 10
Tiempo de Muestreo, s 10 10
Tiempo de analisis, s 250 250
Presion, psi 20 20
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2.3.2.3. Coque

Los catalizadores desactivados se han analizado mediante diferentes

técnicas que se explican a continuacion.
Deterioro de las propiedades del catalizador

Se han determinado las propiedades superficiales del catalizador tras su
utilizacion en el craqueo catalitico de las diferentes alimentaciones. El analisis se
ha llevado a cabo en un equipo Micromeritics ASAP 2010 bajo las mismas
condiciones explicadas en el Apartado 2.2.2.1 para el analisis del catalizador

fresco.

El analisis de acidez total y distribucion de fuerza acida del catalizador se

ha realizado como se ha explicado en el Apartado 2.2.2.3.
Contenido de coque

El contenido de coque se ha determinado analizando la pérdida de masa
que experimenta el catalizador desactivado tras la combustion en una
termobalanza TGA-Q 5000 de TA Instruments, que permite el calculo simultaneo

de las variables de masa y variaciones entalpicas.

El procedimiento experimental consiste en un barrido inicial de la muestra
en polvo con una corriente de He a 300 °C, hasta que el peso de la muestra se
mantiene constante. Posteriormente se introduce aire con una secuencia de 3
°C/min hasta alcanzar los 550 °C, que se mantiene 60 min. Finalmente se realiza
una secuencia de enfriamiento de 15 °C min™ hasta los 300 °C. En la Figura 2.24

se muestran ejemplos de la evolucion de la masa (grafica a) y de su derivada (b).

Alvaro Ibarra Baroja 105



CAPITULO 11

33000 600
500
32800 o
400 &
o0
= 5
o N
S 32600 300 =
S
] o
= ="
200 E
32400 &
1 100
32200 —_—
0 2000 4000 6000 8000 10000
Tiempo, s
0.3 600
b ]
- 500
2 5
g0 0.2 400 &
- £
-§ 300 F
2 2
= 01 200 E
_ =
100
0 A, .. N
0 2000 4000 6000 8000 10000

Tiempo, s

Figura 2.24. Evolucion durante la combustion del coque de la masa de la
muestra (a) y de la derivada de esta evolucion (b).

Propiedades del coque

Para conocer la composicion de los perfiles de combustion del coque
depositado en las diferentes alimentaciones se ha realizado la oxidacion a
temperatura programada (7PO) siguiendo los gases mediante dos técnicas
espectroscopicas: FT-IR del solido (espectrofotometro Nicolet 6700 (Thermo)) y
MS (GSD 320 O2 de Pfeiffer Vacuum) (Ibafiez y cols., 2012). El procedimiento
consiste en preparar una muestra del catalizador desactivado previamente molido,

de unos 10 mg. Se procede a prensarlo para obtener una pastilla y se le somete a
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una limpieza para la eliminacién de impurezas mediante calentamiento a 450 °C
en la camara catalitica, con una rampa de 5 °Cmin”', a vacio durante 1-2 h.
Posteriormente, se deja estabilizar la temperatura a 100 °C, se elimina el vacio y
se introduce un caudal de aire de 60 ml min"'. Tras obtener un espectro de la
muestra (blanco) se procede a subir la temperatura, en corriente de aire, hasta 550
°C con una velocidad de 5 °C min™. Una vez alcanzada la temperatura de 550 °C
la combustion se mantiene durante 1 h. Durante el ensayo se toman espectros F7-
IR cada 5 min. Al mismo tiempo, se registra la sefial de la masa de CO, en el

espectrometro de masas.

Para complementar el analisis del coque se ha utilizado también Ia

resonancia magnética nuclear (RMN) de °C y la espectroscopia Raman.

El anélisis “C RMN se ha realizado en el Servicio de Resonancia
Magnética Nuclear de la Universidad del Pais Vasco del Campus de Guiptizcoa
(SGlker), mediante una sonda de doble resonancia CP-MAS (Cross Polarization
Magic Angle Spinnig) en rotores de 7 mm con giro de muestra a 10 KHz. La
secuencia de pulsos se realizé en un espectrometro Bruker DXR 400 WB PLUS
(9.407), a la frecuencia de 79.5 MHz, anchura espectral de 30 KHz. La
adquisicion y procesado de datos se llevaron a cabo con el sofiware TOPSPIN
1.3 (Bruker).

Los perfiles del espectro Raman se han realizado en el Laboratorio
Singular de Multiespectroscopias Acopladas (LASPEA) de la Universidad del
Pais Vasco (SGlker). El equipo consta de un microscopio confocal de Renishaw,
que utiliza diferentes longitudes de onda de excitacion. Este estudio de la
estructura grafitica o amorfa del coque se ha aplicado para el coque global y para

el coque insoluble en diclorometano.
Propiedades del coque soluble

El catalizador desactivado se sometid a una extraccion por disgregacion,
liquido-so6lido, con CH,Cl,, el coque extraido es el coque soluble. El proceso
consiste en moler el catalizador, 100-400 mg de muestra, y disolverlo con HF
(Merck, 40 % masa en agua). Después se seca en una placa calefactora y se

afiaden unas gotas de CH,Cl, (Panreac, 98 % pureza). Segin se evapora el
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disolvente de la muestra, ésta se concentra hasta obtener una cantidad adecuada
para su analisis. La muestra obtenida de coque soluble se ha analizado en un GC-
MS QP2010 de Shimadzu, con una columna BPX5 de 50 m x 0.22 mm x 0.25

um.
Propiedades del coque insoluble

Los perfiles del espectro Raman se han realizado de la misma manera que
se ha explicado anteriormente. Por ultimo, el analisis de la estructura del coque
insoluble se ha completado con la espectroscopia fotoelectronica de Rayos X
(XPS), llevada a cabo en el Servicio General de Rayos X de la Universidad del
Pais Vasco (SGlker). La unidad XPS consta de un sistema SPECS, analizador
Phoibos 150 1D-DLD y fuente de radiacion monocromatica Al Ka.

108 ﬁg



CAPITULO III

CRAQUEO DE UN COMPUESTO MODELO
DEL BIO-OIL



CHAPTER III

CATALYTIC CRACKING OF MODEL
COMPOUND OF THE BIO-OIL

ABSTRACT

This Chapter gathers the results obtained in the catalytic cracking of 2-
methoxy-4-methylphenol, model compound of bio-oil, and its mixture with n-
hexadecane, which is a model compound of vacuum gas oil (VGO), over
commercial catalyst (CY). The catalytic cracking has been carried out under the
following operating conditions: 400-550 °C; reaction time, 3-10 s; catalyst/feed
mass ratio, 6-30.7 gcat(gfeed)_l (high ratio, due to the small reactivity of phenol
cracking).

These results allow studying the following aspects: i) appropriate
conditions for the cracking of complex feeds (VGO and Bio-oil), which is
discussed in the following chapters; and ii) quantify the synergies obtained by co-
feeding oxygenates and hydrocarbon compounds, under FCC conditions.

The assessment of appropriate conditions and synergies in the cracking has
been based on: i) conversion; ii) product yields (dry gas, LPG, HCs gasoline,
Oxyg. gasoline and coke); and iii) hydrocarbon and oxygenate composition.
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3. CRAQUEO DE UN COMPUESTO MODELO DEL
BIO-OIL

Como una etapa previa al craqueo de una alimentacion tan compleja como
el bio-oil y de su mezcla con otra alimentacion compleja como el VGO, en este
apartado se ha estudiado el craqueo de un componente del bio-oil como es el 2-
metoxi-4-metilfenol y de su mezcla con n-hexadecano, compuesto modelo del
VGO. Este estudio ha permitido: i) establecer las condiciones adecuadas para el
craqueo de las alimentaciones complejas (bio-0il y VGO) que se estudia en los
siguientes apartados; y ii) determinar cuantitativamente las sinergias de la co-
alimentacion de compuestos oxigenados e hidrocarburos, en las condiciones de
craqueo de las unidades FCC. Diferentes autores (Corma y cols., 2007a; de
Miguel Mercader y cols., 2010a; Fogassy y cols., 2010; Corma y Sauvanaud,
2013) postulan que la co-alimentacion de productos hidrocarbonados favorece la
transferencia de hidrogeno y por consiguiente la formacion de hidrocarburos por

craqueo del bio-oil.

3.1. CRAQUEO DEL 2-METOXI-4-METILFENOL

El 2-metoxi-4-metilfenol es un componente de la familia de los fenoles,
cuya presencia en el bio-oil es importante, como productos derivados de la
pirolisis de la lignina de la biomasa (Pandey y Kim, 2011), destacando su
reducida reactividad de craqueo y su notable capacidad para formar coque sobre
el catalizador (Gayubo y cols., 2004a, 2005). Los fenoles estan constituidos por
fenoles alquilados y por éteres fenolicos (guayacol, siringol y sus derivados),
cuya reactividad en el bio-oil es muy elevada, por lo que la composicién de la
familia de fenoles en el bio-oil depende de la composicion de la biomasa y de las
condiciones de pirolisis, de condensacion del bio-o0il y de envejecimiento de éste
(Bertero y Sedran, 2013c). Bai y cols. (2014) identifican 569 productos fenolicos
primarios de la pirolisis de lignina, mayoritariamente mondémeros y dimeros, con
una elevada capacidad de oligomerizacion debido a la reactividad de sus grupos
funcionales. El 2-metoxi-4-metilfenol es habitualmente identificado en la familia
de fenoles y Xu y cols. (2010) han cuantificado su concentracion en el 3.367 %

del bio-oil obtenido por pirolisis rapida de cascara de arroz.
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3.1.1. Condiciones e indices de reaccion

Los experimentos se han realizado en el equipo con reactor simulador del
riser, descrito en el Apartado 2.3.1, utilizando el catalizador comercial CY
descrito en el Apartado 2.2. Las condiciones de reaccion han sido: temperatura,
400-550 °C; tiempo de reaccion, 3-10 s; relacion catalizador/alimentacion (C/O),
30.7 eat (ganm)'l, en masa (relacion elevada, debido a la pequena reactividad de

craqueo de los fenoles) (Gayubo y cols., 2004a).

Los productos obtenidos se han agrupado en los siguientes lumps: gas seco
(Ci-Cy), LPG (C5-Cy), hidrocarburos en la fraccion gasolina (Cs-C,,), oxigenados
en esta fraccion (temperatura de ebullicion de los hidrocarburos Cs-Cy,) y coque.

El rendimiento de cada una de estas fracciones de productos se define:

masa de la fraccidon 1

.= 100
' masa de la alimentacion (3.1)

La conversion se ha definido como la suma de los rendimientos de las

fracciones de productos indicadas.

3.1.2. Efecto de las condiciones de operacion en la conversion y

rendimientos

En la Figura 3.1 se muestra el efecto del tiempo de reaccion sobre la

conversion, para las diferentes temperaturas.

Se observa que la temperatura tiene un efecto relevante, aumentando la
conversion al aumentar la temperatura, hasta valores por encima del 80 % para
550 °C y para un tiempo de reaccion tan pequefio como 3 s. En contraste, el

efecto del tiempo de reaccion es menor al aumentar la temperatura.

Estos resultados, con una conversion del 86 % para un tiempo de reaccion
de 10 s, ponen de manifiesto que la temperatura habitual de las unidades FCC

(500-550 °C) es adecuada para la conversion de este oxigenado fenolico, si bien
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cabe sefialar que se ha utilizado una relacion C/O notablemente mayor a la
habitual de las unidades FCC.
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Figura 3.1. Efecto del tiempo de reaccion sobre la conversion del 2-metoxi-4-
metilfenol, a diferentes temperaturas. Catalizador, CY; C/O, 30.7

-1
gcat (galim.) .

En la Figura 3.2 se han representado los resultados de la evolucion con la
conversion de los rendimientos de cada una de las fracciones de productos, lo que
permite evaluar su papel en el esquema cinético del craqueo, bien como

productos primarios o secundarios.

Es importante destacar el elevado rendimiento de coque (Figura 3.2¢) para
valores bajos de la conversion y en condiciones en las que el rendimiento de las
otras fracciones de productos es insignificante. Ahora bien, a medida que se
favorece el craqueo, disminuye esta formacion de coque. Este resultado se
explica porque la transformacion de 2-metoxi-4-metilfenol en coque transcurre
mediante un mecanismo de oligomerizacion que puede considerarse como una
ruta paralela a las etapas de craqueo catalitico y que al igual que éstas es activado
por los centros Bronsted y Lewis del catalizador que resulten accesibles a los

intermedios. La oligomerizacion de los componentes fenodlicos del piro-oil
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conduce a un coque con unas caracteristicas propias de la lignina (lignina
pirolitica). Esta interpretacion es acorde con los resultados de formacion de
lignina pirolitica (Gayubo y cols., 2010) y de la evolucion del contenido y
naturaleza del coque en la transformacion del bio-oil completo en hidrocarburos
sobre catalizadores de zeolita HZSM-5 (Valle y cols., 2012), donde se distingue
entre: 1) una fraccion de coque de origen térmico (lignina pirolitica), formada por
re-oligomerizacion de los compuestos fendlicos derivados de la pirolisis de la
lignina de la biomasa, y que se deposita mayoritariamente en el exterior de los
canales cristalinos de la zeolita por las limitaciones difusionales en ésta; y ii) un
coque de origen catalitico formado como es habitual en las reacciones sobre
catalizadores acidos, a partir de los hidrocarburos (con un papel fundamental de
las olefinas y aromadticos) mediante mecanismos de condensacion y
deshidrogenacion (Guisnet y Magnoux, 2001), evolucionando hacia estructuras
poliaromaticas condensadas, que a medida que crecen son desplazadas hacia el

exterior de los canales cristalinos de la zeolita.

Por otro lado, contribuird a que el rendimiento de coque sea muy elevado
para bajos niveles de conversion, el hecho de que no se ha incluido agua en la
alimentacion, dado que la presencia de agua atenia considerablemente Ia
formacion de coque en la transformacion catalitica de oxigenados (Bertero y
cols., 2013b). Por consiguiente, la presencia de agua como producto de la
deshidratacion de los oxigenados contribuira, junto con el craqueo de los
intermedios, a atenuar la formacion de coque, tal como ha sido comprobado por
Gayubo y cols. (2004c, 2009) en la transformacion de bio-oil en hidrocarburos
sobre catalizadores de zeolita HZSM-5.

Como se observa en la Figura 3.2, a medida que se favorecen las
reacciones de craqueo (aumentando la temperatura y tiempo de reaccion),
aumenta el rendimiento de las fracciones de gasolina hidrocarbonada (Figura
3.2¢) y oxigenada (3.2d), que son productos primarios del craqueo. También se
forman directamente (y por sobrecraqueo de la fraccion de gasolina
hidrocarbonada desde bajas conversiones) las fracciones de gas seco (Figura
3.2a) y LPG (Figura 3.2b).
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Figura 3.2. Evolucion con la conversion de los rendimientos de las fracciones de
productos del craqueo de 2-metoxi-4-metilfenol. Catalizador, CY;
C/0O, 30.7 Zeat alimy -

Ademas, es destacable el sobrecraqueo que sufre la gasolina oxigenada

para una conversion superior al 50 % (Figura 3.2d), que contribuye a la

formacion de las fracciones de hidrocarburos productos, en particular gas seco y

LPG. En la Figura 3.2¢ se observa que para la conversion mas alta (en torno al 86

% correspondiente a 550 °C) el rendimiento de gasolina hidrocarbonada es

Alvaro Tbarra Baroja
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superior al 60 %. En estas condiciones los rendimientos de gas seco (Figura 3.2a)

y de LPG (Figura 3.2b) son del 3 y 12 %, respectivamente.

Atendiendo a estos resultados es importante destacar que las condiciones
de reaccion en el FCC son adecuadas para minimizar la formacion de coque y su
efecto de desactivacion del catalizador. En primer lugar, la elevada temperatura
de reaccion (500-550 °C) favorece las etapas de craqueo catalitico respecto a la
formacion de lignina pirolitica por oligomerizacién de los monomeros fenolicos,
permitiendo presumiblemente incluso el craqueo de los intermedios de esa
oligomerizacion. Igualmente, el reducido tiempo de reaccion (de contacto entre
reactantes y catalizador solido) minimiza la oligomerizacion. Bai y cols. (2014)
han comprobado que sin presencia de catalizador se requiere una temperatura
superior a 500 °C para que sea favorecido el craqueo respecto a la
oligomerizacién de los mondmeros y dimeros fenolicos derivados de la pirolisis

de lignina.

Debe sefialarse el buen comportamiento en este sentido del catalizador
comercial de FCC (con una matriz que aglomera los cristales de zeolita HY) para
facilitar el posicionamiento del coque formado en condiciones de baja
conversion, en la matriz externa macro- y mesoporosa de las particulas de
catalizador. Este coque tendrd menor incidencia por tanto en la desactivacion del
catalizador que el coque catalitico depositado en el interior de los canales
cristalinos de la zeolita, que se formara a partir de los hidrocarburos accesibles a

la estructura cristalina de la zeolita HY.

Para dar una vision mas completa de las caracteristicas de los productos,
en la Tabla 3.1 se han relacionado los resultados de conversion, rendimientos de
las fracciones de productos y composicion de cada una de estas fracciones, para

diferentes temperaturas, a un tiempo de reaccion de 6 s.
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Tabla 3.1. Efecto de la temperatura sobre la conversion de 2-metoxi-4-
metilfenol, rendimientos de las fracciones de productos y
composicion de estas fracciones (% en masa). Catalizador, CY;
tiempo de reaccion, 6 s; C/O, 30.7 g, (galim)_l.

400 °C 450 °C 500 °C 550 °C
Conversion, % 16.61 29.86 65.36 86.33
Ruidrocarbuross %0 0.61 10.45 43.84 75.07
Composicion HCs, %
Ci-C, 16.8 2.5 2.5 4.5
Ci-C, 83.2 11.7 10.1 16.3
Cs-Cy2 - 85.8 87.4 79.2
Roxigenadoss %0 1.13 11.60 13.07 5.60
Composicion Ox., %
Acetaldehido - 0.2 4.1 7.1
Acetona - - 0.3 0.8
Fenol 14.8 12.4 31.3 38.2
Otros fenoles 85.2 87.3 64.3 53.9

En condiciones de baja conversion (400 °C) la composicion de los
hidrocarburos corresponde mayoritariamente a la fraccion de LPG (C;-C,), con
un caracter olefinico. Ademas, hay un notable contenido de la fraccion C;-C,,
donde es mayoritario el metano. A 450 °C la composicion de los hidrocarburos
cambia drasticamente y corresponde mayoritariamente a la fraccion gasolina (Cs-
Ci2), con un elevado contenido de aromaticos Cg-C; (benceno, metilbenceno).
Por encima de 500 °C es también notable el sobrecraqueo de esta fraccion

gasolina, con formacién de LPG. Estos resultados son cualitativamente acordes
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con los obtenidos a baja temperatura en el craqueo de fenol y de otros
compuestos fenolicos (Gayubo y cols., 2004a; Graga y cols., 2009a; Bertero y
Sedran, 2013a).

A parte del efecto comentado de la temperatura sobre los productos
oxigenados, que sufren un notable sobrecraqueo por encima de 500 °C, se
observa que el aumento de la temperatura favorece la formacion selectiva de
fenol y el craqueo y desoxigenacion de los otros compuestos fendlicos (fenoles
alquilados). También se observa que por encima de 500 °C es notable la

concentracion de acetaldehido y en menor medida la de acetona.
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3.2. CRAQUEO DE LA MEZCLA DE n-HEXADECANO Y 2-
METOXI-4-METILFENOL

Las condiciones de reaccion han sido: alimentacion, n-hexadecano (80 %
en masa) + 2-metoxi-4-metilfenol (20 %); catalizador, CY (comercial de FCC);
temperatura de reaccion, 400-550 °C; tiempo de contacto, 3-10 s; relacion
catalizador/alimentacion (C/O), 6.0 g., (galim)'l, en masa (menor que la utilizada
en el craqueo de 2-metoxi-4-metilfenol debido a la mayor reactividad del n-
hexadecano). El rendimiento de las fracciones de productos se ha calculado como
se ha indicado en el Apartado 3.1 (ec. (3.1)) y la conversion se ha calculado de la

misma forma.

3.2.1. Efecto de las condiciones de reaccion en la conversion y

rendimientos

En la Figura 3.3 se representa la evolucion con el tiempo de la conversion,

para las diferentes temperaturas estudiadas.

La conversion (Figura 3.3) se ve favorecida tanto por el tiempo de reaccion
como por la temperatura, destacando que el efecto se ve aumentado
considerablemente entre 500-550 °C. Aunque la conversion obtenida en la
mezcla es menor que la correspondiente al craqueo de 2-metoxi-4-metilfenol
puro (Figura 3.1), debe tenerse en cuenta que la relacion C/O es notablemente
inferior (30.7 g (galim)_l para el 2-metoxi-4-metilfenol y 6 g (galim)_l para el

craqueo de la mezcla).

Al estudiar la evolucién con la conversion de los rendimientos de las
fracciones de productos (Figura 3.4), se observan unas tendencias similares a las
correspondientes al craqueo de 2-metoxi-4-metilfenol (Figura 3.2), de forma que
el rendimiento de coque disminuye progresivamente con la conversion (Figura
3.4e), mientras que aumenta el rendimiento de gas seco (Figura 3.4a), LPG
(Figura 3.4b), gasolina hidrocarbonada (Figura 3.4c) y pasa por un maximo el de
gasolina oxigenada (Figura 3.4d).
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Figura 3.3. Efecto del tiempo de reaccion sobre la conversion de la mezcla n-
hexadecano (80 %) + 2-metoxi-4-metilfenol (20 %), a diferentes
temperaturas. Catalizador, CY; C/O, 6.0 g (ganm)'l.

En cuanto a la composicion de las fracciones de productos (Tabla 3.2)
presenta notables diferencias respecto a la correspondiente al craqueo de 2-
metoxi-4-metilfenol (Tabla 3.1) debido a la diferente reactividad de las

alimentaciones.

Cabe destacar que en la mezcla (Tabla 3.2) es mas importante el
sobrecraqueo de la gasolina hidrocarbonada (Cs-C;;) por encima de 450 °C.
Ahora bien, hay tendencias similares como que para las dos alimentaciones se
alcanza a 500 °C la concentracion maxima de gasolina hidrocarbonada y minima
de LPG. Las tendencias del efecto de la temperatura sobre la composicion de los
oxigenados son similares, de forma que la concentracion de fenol y de los
diferentes compuestos fendlicos aumenta al aumentar la temperatura. Si resulta
relevante la menor concentracion de acetaldehido en el producto de craqueo de la

mezcla.
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Tabla 3.2. Efecto de la temperatura sobre la conversion, rendimientos de las
fracciones de productos y composicion de estas fracciones (en % en
masa), en el craqueo la mezcla n-hexadecano (80 %) + 2-metoxi-4-
metilfenol (20 %). Catalizador, CY; tiempo de reaccion, 6 s; C/O, 6.0

Leat (galim)_l-
400 °C 450 °C 500 °C 550 °C

Conversion, % 32.49 38.37 43.15 57.48
Ruidrocarbuross %0 27.21 33.27 39.77 54.15
Composicion HCs, %
C-C, 8.3 9.9 10.1 12.3
C;-C, 40.7 45.0 40.6 46.1
Cs-Cy2 51.0 45.1 49.3 41.6
Roxigenadoss %0 1.19 2.22 0.75 1.76
Composicion Ox., %
Acetaldehido - - 0.3 0.3
Acetona - 0.1 0.1 -
Fenol 12.5 14.0 48.8 47.7
Otros fenoles 87.5 85.9 50.8 52.0

3.2.2. Sinergias en el craqueo de la mezcla

En el craqueo de una mezcla debe considerarse que cada etapa de reaccion
de cada componente de la mezcla esta condicionada por numerosos factores,
como son las diferencias de la capacidad de adsorcion de los componentes, asi
como su diferente reactividad y difusividad en la estructura porosa del

catalizador, lo que explica que se generen notables sinergias en el craqueo de

122 ﬁ;



CRAQUEO DE UN COMPUESTO MODELO DEL BIO-OIL

mezclas de componentes, como corresponde a la alimentacion habitual del FCC
(Jiménez-Garcia y cols., 2009, 2011, 2013).

Para valorar el efecto sinérgico de la co-alimentacioén de un oxigenado (2-
metoxi-4-metilfenol) con un hidrocarburo (n-hexadecano) se han comparado
(Figura 3.5) los resultados experimentales de la conversion y de los rendimientos
de las fracciones de productos del craqueo de la mezcla (Apartado 3.2.1), con los
resultados teoricos calculados ponderando los rendimientos del producto de
craqueo de cada uno de los componentes. Para el calculo de estos rendimientos
teoricos se han utilizado los resultados del Apartado 3.1.2 correspondientes al
craqueo del 2-metoxi-4-metilfenol y los resultados del craqueo del n-hexadecano
(Anexo B).

En la Figura 3.5a se observa que para valores bajos de la conversion
(correspondientes a 400 °C) la conversion real es mayor que la teorica, lo que se
explica por la menor conversién del compuesto oxigenado de la mezcla en estas
condiciones, que favorece la disponibilidad del catalizador para la conversion del
n-hexadecano. El resultado es acorde con los del rendimiento de gas seco (Figura
5.3c) y de LPG (Figura 5.3d), que son mayores que los teodricos en estas
condiciones. Este efecto desaparece por encima de 450 °C, de forma que la
conversion real y los rendimientos de gas seco y de LPG son entonces menores

que los teoricos.

Igualmente, el mayor rendimiento de gasolina hidrocarbonada respecto al
teorico (Figura 5.3e) también se justifica por la mayor disponibilidad de
catalizador para el craqueo de n-hexadecano. La ocupacion preferente de los
centros activos para el craqueo de n-hexadecano es acorde con el menor
rendimiento de gasolina oxigenada respecto al tedrico (Figura 5.3f), hasta
temperatura elevada (elevada conversion), para la que si es elevada la velocidad

de craqueo del oxigenado en la mezcla.

Destaca el efecto de la co-alimentacion de atenuar el rendimiento de coque
(Figura 5.3b), de forma que aproximadamente este rendimiento es la mitad del
teorico, lo que debe atribuirse en primer lugar a la disminuciéon de la
concentracion de 2-metoxi-4-metilfenol y como consecuencia a la atenuacion de

la velocidad de polimerizacion de los compuestos fenolicos para formar lignina
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pirolitica. Esta atenuacion de la deposicion de coque contribuira a disminuir la
desactivacion del catalizador, lo que también favorece el craqueo catalitico
respecto al térmico, contribuyendo a que el rendimiento de gasolina

hidrocarbonada sea mayor que el tedrico.

Contribuiran también presumiblemente al menor rendimiento de coque la
transferencia de hidrogeno desde los intermedios del craqueo de n-hexadecano a
los precursores del coque, asi como la presencia de agua en el medio de reaccion,
como producto de la deshidratacion de los oxigenados derivados del 2-metoxi-4-
metilfenol y que arrastrara parcialmente los oligdmeros hidrocarbonados

precursores del coque.

Como antecedentes del craqueo de oxigenados modelos del bio-oil junto
con hidrocarburos puros, Graga y cols. (2009a, b, 2010, 2011, 2012) han
comprobado que los efectos de la co-alimentacion de un oxigenado dependen de
la naturaleza del oxigenado y del hidrocarburo, de la severidad de forma de la
estructura porosa de la zeolita y de la temperatura de reaccion. Estos autores dan
una gran importancia a la competencia antes comentada de la difusividad y
adsortividad de los componentes (oxigenado e hidrocarburo) para explicar los

resultados del craqueo de la mezcla (Graga y cols., 2013).

Asi para un catalizador de zeolita HY la coalimentacion de un 4 % de
fenol con n-hexadecano tiene un notable efecto de favorecer la rapida
desactivacion por formacion de coque, en todo el intervalo de temperatura
estudiado (350-450 °C) (Graga y cols., 2009a, 2010), mientras que la
desactivacion es menor cuando el fenol se co-alimenta con metilciclohexano, en
cuyo caso ademas, la formacion de coque es notablemente atenuada al aumentar
la temperatura (Graga y cols., 2009b). Sin embargo, con un catalizador de zeolita
HZSM-5 el efecto de la co-alimentacion es mayor al co-alimentar fenol con
metilciclohexano que con n-heptano, lo que es explicado porque la competencia
en la difusion en la estructura porosa de la zeolita es desfavorecida para el

metilciclohexano (Graga y cols., 2010, 2011).
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CHAPTER IV

PRODUCTS OF BIO-OIL CRACKING

ABSTRACT

This Chapter addresses the results obtained in the catalytic cracking of raw
bio-oil (pine sawdust) on a commercial catalyst (CY). And it also addresses the
study of different bio-oil types (pine and black poplar sawdust).

The experiments have been conducted in a riser reactor simulator under the
following conditions: 400-550 °C; reaction time, 3-15 s; catalyst/feed mass ratio,
1.8-10 gcat(gfccd)'l (on a dry basis).

This study allows understanding better the following aspects: i) the effect
of operating conditions; ii) the reactivity of individual compounds in the bio-oil;
iii) the efficiency of deoxygenation, and the liquid yield and its quality; and iv)
the effect of different oxygenates composition and water content. Accordingly,
the following have been assessed: product yields (CO,+CO, dry gas, LPG,
gasoline, LCO and coke), conversion of the main individual compounds in the
bio-oil (acetic acid, acetaldehyde, phenol, levoglucosan...), and quality indices of
the liquid fuel (degree of deoxygenation, liquid yield, oxygen/carbon mass ratio
in the liquid and bio-oil conversion).
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4. PRODUCTOS DEL CRAQUEO DE BIO-OIL

En este apartado se ha estudiado el efecto de las condiciones de operacion
en el craqueo del bio-oil, en particular de la temperatura y tiempo de reaccion.
Cabe sefialar que si bien la distribucion de productos ha sido estudiada en la
bibliografia, generalmente para determinar el efecto de la temperatura y
comparar el comportamiento de diferentes catalizadores (Apartado 1.3), los
estudios se han realizado mayoritariamente con compuestos modelo,
representativos de diferentes fracciones de bio-oil y son pocos los trabajos
realizados con bio-oil sometido a algun tratamiento de estabilizacion y aun
menos con bio-oil completo y en condiciones de las unidades FCC (Apartado
1.3.4.3), los cuales ademas se han realizado en experimentos en reactores MAT,
en los que el tiempo de reaccion es notablemente superior al del reactor

industrial.

La realizacion de los experimentos con tiempos de reaccion de unos
segundos aporta una informaciéon complementaria adecuada para: i) valorar el
interés del craqueo de bio-oil en un reactor de transporte neumatico (riser); y ii)
facilitar la comprension de los resultados del craqueo de la mezcla gasoil de
vacio (VGO) y bio-oil, que se estudia mas adelante (Apartado 6) y que es una
alternativa que ofrece mejores perspectivas para su implantacion industrial, con
objeto de valorizar la biomasa a gran escala (Al-Sawabi y cols., 2012; Corma y
Sauvanaud, 2013; Jacobson y cols., 2013).

Los experimentos se han realizado utilizando el reactor simulador del riser
(descrito en el Apartado 2.3.1.1), en la siguientes condiciones: alimentacion, bio-
oil de pirolisis de serrin de pino (descrito en el Apartado 2.1.2); catalizador, CY
(catalizador comercial de FCC equilibrado y descrito en el Apartado 2.2);
temperatura, 400-550 °C; tiempo de reaccion, 3-15 s; relacion catalizador

/alimentacion (C/O) (referida a los oxigenados en el bio-0il) 1.8-7.3 caybio-oil en

-1
base seca) -

Alvaro Ibarra Baroja 129



CAPITULO IV

4.1. DISTRIBUCION DE PRODUCTOS

Para la exposicion de la distribucion de productos, estos se han agrupado
en fracciones (lumps), con los criterios habituales en el craqueo industrial: gas
seco (Ci-C,), LPG (C5-C,), gasolina (compuestos con punto de ebullicion en el
intervalo de temperatura de los hidrocarburos Cs-Ci,), LCO (intervalo de
temperatura superior a C;;) y residuo sélido (coque). Ademas, se considera la
suma de los gases CO, y CO. El contenido de H,O del bio-oil (34.83 % en masa),
aconseja analizar por separado los rendimientos referidos al bio-oil y los

definidos referidos a los compuestos carbonados del bio-oil.

4.1.1. Rendimientos referidos al bio-oil completo

En la Figura 4.1 se muestra el efecto del tiempo de reaccion sobre los
rendimientos del conjunto de productos volatiles carbonados (grafica a), de H,O
(grafica b) y de coque depositado en el catalizador (grafica c). Los resultados
corresponden a la relacion C/O de 7.3 gcat(gbio_oil)'l. Los rendimientos se han
definido con la ec. (3.1).

El aumento de la temperatura tiene como consecuencia el aumento del
rendimiento de productos (Figura 4.1a), al favorecerse las reacciones de craqueo,
deshidratacion y  descomposicion  térmica por  descarboxilacion y
descarbonilacion. Como consecuencia aumenta el rendimiento de H,O, que
alcanza el 43 % a 550 °C (Figura 4.1b).

El efecto de la temperatura sobre el rendimiento de coque es opuesto
(Figura 4.1c¢), disminuyendo este rendimiento al aumentar la temperatura. Este
resultado se explica por la competencia entre las reacciones de condensacion de
los compuestos fenolicos derivados de la pirolisis de la lignina y el craqueo de
los oligdmeros intermedios (Zhou y cols., 2013a; Bai y cols., 2014). La presencia
del catalizador favorecera el craqueo en mayor medida que la condensacion en el
intervalo de temperatura estudiado, mientras que se ha comprobado que sin
catalizador el aumento de la temperatura favorece selectivamente la

condensacion de oligdbmeros hasta 500 °C (Bai y cols., 2014).
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La atenuacion de la formacion de coque al aumentar la temperatura
contribuye directamente al aumento de la formacion de productos carbonados, y

de la eficacia en la valorizacion por craqueo de los compuestos fenolicos.

Agblevor y cols. (2012), trabajando con catalizador y condiciones de
laboratorio propias del FCC, atribuyen también la atenuacion de la formacion de
coque al co-alimentar bio-oil (15 %) con gasoil, al contenido de agua del bio-oil.
Igualmente, Valle y cols. (2012) comprueban este efecto en la formacion de
coque al valorizar mezclas de bio-oil con metanol, utilizando catalizadores de
zeolita HZSM-5.

Por otro lado, el coque sera mayoritariamente externo a los cristales de
zeolita y estara depositado en la matriz de las particulas de catalizador (Valle y
cols., 2012) y al aumentar la temperatura disminuira esta fraccion de coque
externo (de origen térmico) y aumentara la de coque en el interior de los canales
cristalinos de la zeolita, cuyo origen es la condensacion de los hidrocarburos
(olefinas y aromaticos principalmente) y tiene un mayor efecto en la
desactivacion del catalizador que el coque externo. Sin embargo, como el
contenido total de coque a 550 °C es inferior al 1 %, cabe esperar que el

catalizador esté poco desactivado en estas condiciones.

En cuanto a la evolucion de los rendimientos de productos con el tiempo
de reaccion, se pone de manifiesto que las reacciones implicadas son muy
rapidas, porque para 3 s los rendimientos alcanzan practicamente unos valores
estables. Esto es mas evidente para la formacion de H,O (Figura 4.1b), por la
conocida rapidez de las reacciones de deshidratacion catalitica de oxigenados
(Gayubo y cols., 2004a, b).

Sin embargo, en la Figura 4.1c se observa que el rendimiento de coque
aumenta progresiva y lentamente con el tiempo de reaccion, debido a que
progresan las reacciones de condensacion de la lignina pirolitica, con la
consiguiente lenta disminucion del rendimiento de productos carbonados (Figura
4.1a). Esta evolucion de los rendimientos pone de manifiesto la importancia del
tiempo de reaccion y la necesidad de operar con un tiempo de reaccion similar al

reactor industrial para obtener resultados significativos.
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4.1.2. Rendimientos en base seca

En la Figura 4.2 se muestra el efecto del tiempo de reaccion sobre los
rendimientos en base seca, para diferentes temperaturas, distinguiendo las
fracciones de productos: CO, y CO (grafica a), gas seco (b), LPG (c), gasolina
(d), LCO (e) y coque (f). Los experimentos son los mismos que los de la Figura
4.1.

El rendimiento se ha calculado referido a los compuestos carbonados del
bio-oil:
masa de la fraccion i

R, = —— 100  (4.1)
masa de los compuestos carbonados del bio - oil

El aumento de la temperatura tiene como consecuencia el aumento de los
rendimientos de CO,+CO (Figura 4.2a), que alcanza valores en torno al 23 % a
550 °C, y donde es mayoritario el CO,, asi como de gas seco (Figura 4.2b) y de
LPG (Figura 4.2¢), mientras que disminuye el de gasolina (Figura 4.2d) y el de
coque (Figura 4.2f), y el rendimiento de LCO (Figura 4.2e) es practicamente

igual en el intervalo de temperatura estudiado.

En estos resultados tiene un papel relevante el craqueo de la fraccion
gasolina para formar gas seco y LPG, asi como H,O, CO, y CO, reacciones
favorecidas por el aumento de la temperatura. Ademas, a temperatura elevada se
observa que se atentia el aumento del rendimiento de LPG (Figura 4.2¢), debido a
que se favorece su craqueo a gas seco. Téngase en cuenta que la temperatura de

craqueo es mayor para componentes de menor peso molecular.

En cuanto al rendimiento de LCO, es pequefio como consecuencia de la
elevada velocidad de craqueo de los enlaces de los carbonos entre anillos de los
grupos fenolicos y los compuestos remanentes, por su elevado peso molecular,

tendran presumiblemente un papel relevante en la formacion de coque.
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Figura 4.2. Efecto del tiempo de reaccion sobre los rendimientos de CO,+CO
(a), gas seco (b), LPG (c), gasolina (d), LCO (e) y coque (f), para
diferentes temperaturas. C/O, 7.3 gcat(gbio_oﬂ)'l.

Como se ha dicho anteriormente las reacciones implicadas son muy
rapidas. Ahora bien, la evolucién con el tiempo es notable para diferentes
fracciones, de forma que con el tiempo de reaccion aumentan los rendimientos de

gas seco y LPG, como consecuencia del sobrecraqueo de la gasolina, cuyo
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rendimiento disminuye, mientras que aumenta el rendimiento de coque, como se
ha comentado para la Figura 4.1c, al progresar la condensacion de los
compuestos fendlicos derivados de la pirolisis de la lignina. Estos compuestos y
sus oligdbmeros son muy reactivos, con una gran capacidad de condensacion por
encima de 500 °C y muy elevada a 550 °C (Zhou y cols., 2013a), que parece ser
contrarrestada favorablemente por la capacidad de craqueo del catalizador.
Ademas de las etapas convencionales del craqueo catalitico catalizadas por iones
carbenio (escision beta, isomerizacion, transferencia de hidrogeno, condensacion;
Apartado 1.3.1.1), contribuiran a la distribucién de productos del craqueo las
siguiente etapas propias del craqueo térmico, cuya importancia aumentara al
aumentar la temperatura (Bayarbach y Meier, 2009): i) eliminacion de acidos
carboxilicos (fuente de CO,); ii) deshidrogenacion de grupos -CH,-OH para
formar grupos aldehido; iii) eliminacion de grupos metoxilo para formar fenoles,

y iv) ruptura de enlaces éter con formacion de CO.

Los resultados de la Figura 4.2a ponen de manifiesto que las reacciones de
descarboxilacion y descarbonilacion de los oxigenados del bio-oil son muy
répidas y sus productos, CO, y CO, son productos primarios formados en los
primeros 3 s de reaccién, manteniéndose posteriormente constante su
rendimiento. Estas reacciones indeseables, son de origen térmico, por lo que su
desarrollo es competitivo con las etapas de transformacion catalitica que dan
lugar a los productos de interés como combustibles. En consecuencia, un reto
permanente es operar con catalizadores y condiciones que favorezcan
selectivamente las reacciones de craqueo y desoxigenacion, minimizando en
particular la formacion de CO, y de coque. Los resultados ponen de manifiesto la
dificultad del primer objetivo, por la elevada velocidad de las reacciones de
descarboxilacion y descarbonilacion. En cualquier caso, debe considerarse la
competencia entre la etapas cataliticas y térmicas, y a pesar de que las segundas
son rapidas (Zhou y cols., 2013b), en las condiciones del reactor simulador del
riser, al igual que en el reactor industrial, estaran favorecidas las primeras, lo que
previsiblemente contribuira a una menor formaciéon de productos secundarios,

entre los que estan el CO, y el CO.
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Una vision de los resultados complementaria a la anterior es la de los
rendimientos de hidrocarburos, mostrada en la Figura 4.3, en la que la grafica a
corresponde a todos los hidrocarburos y la grafica b a los liquidos (Cs-Cy),
correspondientes a fracciones utilizables en los poo!/ de gasolina y diesel. El
rendimiento de hidrocarburos aumenta al aumentar la temperatura (Figura 4.3a),
hasta un valor del 30 % a 550 °C, siendo el rendimiento de combustible liquido
del 14 %, lo que es un resultado interesante para realizar el craqueo en una

unidad FCC, que opera por encima de 500 °C.

Por otro lado, el rendimiento de los hidrocarburos es practicamente
constante con el tiempo de reaccidon, y el de combustibles disminuye con el
tiempo de reaccion por encima de 450 °C (Figura 4.3b), como consecuencia del
sobrecraqueo de los hidrocarburos superiores, que se transforman en gas seco y
LPG. Esta evolucion también lleva a valorar la importancia de trabajar con
reducidos tiempos de residencia para maximizar el rendimiento de combustible,
asi como la previsible diferencia de los resultados si se opera en un equipo de

laboratorio con mayor tiempo de reaccion que el del riser industrial.

La diferencia entre los rendimientos de hidrocarburos totales y de los Cs-
Cy corresponde a los rendimientos de gas seco y LPG. En la Tabla 4.1 se han
relacionado los rendimientos individuales de los componentes del gas seco,
correspondientes a los experimentos de las Figuras anteriores. Se observa que
todos los rendimientos aumentan al aumentar la temperatura, como consecuencia
de que son compuestos finales producto del craqueo de hidrocarburos superiores
o de oxigenados. El mayor crecimiento lo experimenta el metano, compuesto
mayoritario en la fraccion a 550 °C, con rendimientos superiores al 7 %. El efecto
del tiempo de reaccion es pequeilo, si bien se observa en general un aumento del

rendimiento de cada uno de los componentes al aumentar el tiempo de reaccion.
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Tabla 4.1. Efecto de la temperatura y tiempo de reaccion sobre los rendimientos
(% en masa) de los componentes individuales de la fraccion de gas
S€CO. C/O, 7.3 gcat(gbio-oil)_l-

Tiempo, s 400 °C 450 °C 550 °C

3 2.40 3.03 6.53

6 231 3.62 6.92
G

10 2.80 3.83 7.62

15 2.69 3.85 7.64

3 3.61 2.92 3.85

6 3.53 3.58 3.61
Cy

10 3.27 3.49 3.99

15 3.54 3.52 4.23

3 0.52 0.77 1.74

6 0.73 1.01 2.04
G

10 0.66 1.07 2.14

15 0.62 1.08 2.22
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El rendimiento individual de los componentes de la fraccion LPG también
aumenta al aumentar la temperatura (Tabla 4.2), debido a que se ve mas
favorecida su formacion por craqueo de la fraccion gasolina y directamente desde

los oxigenados del bio-oil, que su craqueo a componentes de gas seco.

El LPG se compone principalmente de olefinas ligeras, en forma de
propileno y butilenos provenientes en su mayoria de la desoxigenacion y craqueo
de los 4cidos y aldehidos presentes en el bio-oil. Los compuestos mayoritarios a
400 °C son los butanos y a 550 °C el propileno (resultado destacable por su
interés como materia prima). Mientras los rendimientos de propano, propileno y
butenos aumentan al aumentar la temperatura, el de butanos disminuye, lo que
puede explicarse porque se ve desfavorecida su formacion por transferencia de

hidrogeno a partir de los butenos.

En la Tabla 4.3 se han relacionado los valores de olefinidad del gas seco y
el LPG. Estos valores son importantes por el interés economico de las olefinas
ligeras contenidas (Habib y cols., 2002). Se observa que las fracciones C, y Cs
son marcadamente olefinicas, dados los elevados contenidos de etileno y
propileno, respectivamente. Sin embargo, los indices de olefinidad de los
hidrocarburos C, y C; disminuyen al aumentar la temperatura y en menor medida
al aumentar el tiempo de reaccion, lo que se explica porque se favorecen las
reacciones de condensacion Diels-Alder para formar aromaticos. Por el contrario,
la olefinidad de los hidrocarburos C, aumenta al aumentar la temperatura. Este
resultado puede explicarse al desfavorecerse la transformacion en butanos
(principalmente i-butano) por transferencia de hidrogeno. Estas tendencias son
habituales en los hidrocarburos de derivados del petroleo (Adewuyi y cols., 1995;
Aitani y cols., 2000; Arandes y cols., 2000; Buchanan, 2000; den Hollander y
cols., 2002a).
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Tabla 4.2. Efecto de la temperatura y tiempo de reaccion sobre los rendimientos
(% en masa) de los componentes individuales de la fraccion de LPG.
C/0,7.3 gcat(gbio-oil)_l-

Tiempo, s 400 °C 450 °C 550 °C

3 0.10 0.23 0.94

6 0.16 0.37 0.96
G

10 0.17 0.35 1.04

15 0.14 0.40 1.12

3 1.32 1.79 2.89

6 1.37 2.51 3.05
Cs

10 1.63 2.48 3.29

15 1.66 2.54 3.46

3 2.29 2.04 1.55

6 2.47 2.01 1.59
Cy

10 2.43 232 1.74

15 2.46 2.38 1.91

3 0.72 1.10 1.89

6 0.73 1.11 1.87
Cy

10 0.72 1.26 2.11

15 0.74 1.29 2.15
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Tabla 4.3. Efecto de la temperatura y el tiempo de reaccion sobre los indices de
olefinidad de los HCs del gas seco y LPG. C/O, 7.3 gcat(gbio_oﬂ)'l.

Tiempo, s 400 °C 450 °C 550 °C

3 0.87 0.79 0.69

6 0.83 0.78 0.64
C2=/C2 Total

10 0.83 0.76 0.65

15 0.85 0.76 0.66

3 0.93 0.88 0.75

6 0.90 0.87 0.76
C3=/C3 Total

10 0.91 0.88 0.76

15 0.92 0.86 0.76

3 0.24 0.35 0.55

6 0.23 0.36 0.54
C4=/C4 Total

10 0.23 0.35 0.55

15 0.23 0.37 0.53
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4.2. CONVERSION DE COMPONENTES INDIVIDUALES

Los resultados de la bibliografia referentes al craqueo de compuestos
modelo del bio-oil (comentados en el Apartado 1.3) se han obtenido
principalmente con catalizadores de zeolita HZSM-5 y en condiciones diferentes
(reactor de lecho fijo o fluidizado y temperatura inferior) a las del FCC. Bertero y
cols. (2013a,b) si han trabajado con un catalizador de FCC y en el intervalo de
temperatura correspondiente, utilizando un reactor de lecho fijo (MAT) y
valorizando diferentes componentes modelo del bio-oil, con objeto de estudiar su

reactividad y correspondiente distribucion de productos.

En esta Tesis se ha utilizado la informacion obtenida en el craqueo de bio-
oil en condiciones de FCC, para fijar la atencion en la conversion de unos
componentes determinados de este bio-oil, cuya concentracion es conocida antes
y tras la reaccion. El interés de estos resultados es que al realizarse la reaccion en
condiciones similares a las de la unidad FCC, los componentes oxigenados
estudiados reaccionan en un medio de reaccion similar al real. Como se ha
comentado anteriormente, esto es importante, porque la reactividad de los
componentes es fruto de notables sinergias entre las etapas de reaccion y hay
factores como el contenido de agua en el medio de reaccion que tiene una gran
importancia en la velocidad de las etapas de reaccidon y en la distribucion de

productos.

En la Figura 4.4 se han representado los resultados de la conversion de los
componentes individuales: acetaldehido (grafica a), furfural (b), acido acético (c),
3-metil-1,2-ciclopentenona (d), hidroxiacetona (acetol) (¢) y fenol (f). Ademas se
recogen los resultados de conversion del conjunto de los compuestos fenolicos
del bio-oil (grafica g) y del levoglucosano (h). Estos compuestos se han
seleccionado porque son representativos de diferentes familias de oxigenados del
bio-oil: acetaldehido de los aldehidos lineales y furfural de los furanos, acido
acético de los acidos, 3-metil-1,2-ciclopentenona de las cetonas ciclicas, acetol
de las acetonas lineales, fenol de los compuestos fendlicos alquilados,
levoglucosano de los azlcares de elevado peso molecular, y el conjunto de los
compuestos fenolicos, para recoger también los resultados de los éteres fenolicos,

esto es guayacol, siringol y sus derivados. Ademas, los componentes individuales
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estudiados tienen un seguimiento relativamente sencillo con los analisis

cromatograficos.

La conversion de cada componente i se ha calculado a partir de su
contenido en el bio-oil alimentado, (m;)—y, y en el bio-oil remanente transcurrido

el tiempo de reaccion, (m).:

£100 4.2)

Es bien conocido que la conversion de los acidos, esteres y aldehidos sobre
catalizadores de =zeolita 4cida siguen mecanismos de deshidratacion,
descarboxilacion, descarbonilacion, craqueo y aromatizacion, consiguiendo
hidrocarburos aromaticos y alifaticos, con liberacion de H,O, CO, y CO. En las
condiciones estudiadas la conversion de acetaldehido es elevada (> 87 %) a 400
°C y para el tiempo de reaccion de 3 s (Figura 4.4a), y aumenta al aumentar la
temperatura, siendo casi completa a 550 °C. Este resultado puede sin embargo
significar la indeseada transformacion parcial en coque, dada la capacidad del
acetaldehido para intervenir en las reacciones de generacion de lignina pirolitica
depositada sobre el catalizador, por la formacion de trimetiltrioxano como

intermedio (Gayubo y cols., 2004b).

La reactividad del furfural es notablemente menor, de forma que a 400 °C
la conversion para un tiempo de reaccion de 3 s supera ligeramente el 20 %
(Figura 4.4b). La conversion aumenta al aumentar la temperatura hasta valores
superiores al 70 % a 550 °C. Ademas, se observa el aumento de la conversion al
aumentar el tiempo de reaccion. Bertero y cols. (2013b) al estudiar el craqueo de
furfural a 500 °C en reactor de lecho fijo (MAT) con un tiempo de reaccion de 60
s, obtuvieron hidrocarburos Cs-Cy como productos mayoritarios, con pentenos
como componentes principales. Sobre catalizador de zeolita HZSM-5, Horne y
Williams (1996) obtienen en el craqueo de furfural aromaticos (alquilbencenos
mayoritariamente) como productos principales, explicable por la mayor acidez de
este catalizador y el elevado valor del tiempo espacial, que facilita Ia

condensacion de las olefinas.
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Figura 4.4. Efecto del tiempo de reaccion sobre la conversion de diferentes
oxigenados en el bio-oil, para diferentes temperaturas. Acetaldehido
(a), furfural (b), acido acético (c), 3-metil-1,2-ciclopentenona (d),
hidroxiacetona (acetol) (e), fenol (f)), compuestos fenolicos (g) y

levoglucosano (h). C/O, 7.3 gcat(gbio_oﬂ)-l.
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El acido acético es atin menos reactivo (Figura 4.4c), con una conversion
del 15 % a 400 °C y tiempo de reaccion de 3 s. A 550 °C la conversion es del 26
% a 3 s y aumenta notablemente al aumentar el tiempo de reaccion. El acido
acético es desoxigenado a acetona, principalmente por descarboxilacion y en
menor medida por deshidratacion, la cual sobre catalizador de zeolita HZSM-5 y
por encima de 450 °C se transforma rapidamente en isobuteno, que sigue un
mecanismo de oligomerizacion-craqueo, para dar una amplia distribucion de
olefinas, aromaticos y parafinas (Gayubo y cols., 2004b). Dada la menor
actividad del catalizador de FCC utilizado por Bertero y cols. (2013b), a 500 °C

el producto mayoritario del craqueo del acido acético es el intermedio, la acetona.

La reactividad de la cetona ciclica (Figura 4.4d) es similar a la antes
comentada del furfural, en cuanto a la dependencia de la conversion con la
temperatura y el tiempo de reaccion. Esta similitud también fue observada por
Bertero y cols. (2013b), pero con diferencia en la composicion de los productos,
que son mayoritariamente pentenos en el craqueo de furfural y aromaticos en el

craqueo de 3-metil-1,2-ciclopentenona.

La hidroxiacetona (acetol) (Figura 4.4¢) tiene una reactividad similar a la
comentada del acetaldehido. Corma y cols. (2008) en reactor de lecho fijo (MAT)
a 500 °C han determinado como productos, diferentes oxigenados (acidos,
acetona, otros de mayor peso molecular) y diferentes hidrocarburos, lo que pone

de manifiesto la reactividad de los intermedios.
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La conversion del fenol a 400 y 450 °C es muy baja (Figura 4.4f), si bien el
efecto del aumento de temperatura por encima de estos valores es muy
importante, de forma que a 550 °C y 3 s la conversion es del 30 % y aumenta
rapidamente con el tiempo de reaccion hasta el 45 % a 15 s. Este notable efecto
de la temperatura también fue observado por Gayubo y cols. (2004a) sobre
zeolita HZSM-5, con formacion de butenos y propileno (en este orden) como

productos mayoritarios a 450 °C.

El fenol tiene una reactividad ligeramente menor que el conjunto de
compuestos fenodlicos del bio-oil (Figura 4.4.¢), constituidos por fenoles
alquilados y éteres fendlicos, en particular hasta 450 °C. A 550 °C (temperatura
representativa del FCC), los resultados del fenol pueden considerarse
aceptablemente representativos de la reactividad del conjunto de compuestos
fenolicos. Puede contribuir a la mayor reactividad del conjunto por debajo de 550
°C la elevada capacidad de los éteres fenodlicos para polimerizar, formando la
lignina pirolitica (Zhou y cols., 2013; Bai y cols., 2014). A 550 °C, esta

evolucion serd atenuada por el craqueo de los intermedios.

El 1,6-anhidro-B-D-glucopiranosa, denominado levoglucosano, es
extraordinariamente reactivo (Figura 4.4f), con una conversion del 96 % a 400 °C
y 3 s. A 550 °C la conversion es practicamente completa. Este resultado es
previsible, porque se trata de un compuesto muy inestable, presente en cantidades
importantes Unicamente en el bio-oil obtenido por pirolisis rapida. Kawamoto y
cols. (2009) han estudiado los mecanismos de descomposicion térmica del

levoglucosano, la cual es mas rapida con la presencia del catalizador.

146 ﬁg



PRODUCTOS DEL CRAQUEO DE BIO-OIL

4.3. COMPOSICION DEL COMBUSTIBLE OBTENIDO

En el craqueo del bio-oil, la desoxigenacion se produce mediante emision
de H,O, CO, y CO. Puede calcularse que a 400 °C se elimina por encima del 50
% del oxigeno del bio-oil y este resultado aumenta al aumentar la temperatura, de
forma que a 550 °C se elimina mas del 70 % del oxigeno, si bien el rendimiento
de producto liquido utilizable como combustible disminuye, por lo que se debera

conseguir un compromiso entre calidad y cantidad.

4.3.1. lindices de produccién y calidad del producto liquido
Para cuantificar la eficacia de la desoxigenacion, el rendimiento de
combustible y su calidad, se han utilizado los indices (Mortensen y cols., 2011):

Grado de desoxigenacion

_Oenelbio-oil - Oen el liquido |

GD 00 4.3)

O en el bio - oil
Rendimiento de producto liquido (HCs Cs, y oxigenados)

_ Liquido producto

LS 100 (4.4)
Bio - oil alimentado

Relacion Oxigeno/Carbono (Ox./C) en masa en el producto liquido

0)/ _ Oxigeno en el liquido
C

Carbono en el liquido (4.5.)

En la Tabla 4.4 se han relacionado los valores de estos indices para

diferentes temperaturas y tiempos de reaccion.
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Tabla 4.4. Efecto de la temperatura y tiempo de reaccion sobre la conversion del
bio-oil, el grado de desoxigenacion, rendimiento de producto liquido
y relacion oxigeno/carbono en el mismo. C/O, 7.3 gcat(gbio_oﬂ)".

Tiempo, s 400 °C 450 °C 550 °C
3 67.4 71.3 80.2
6 68.0 72.0 80.8
XBio-oil
10 68.3 72.2 81.2
15 68.6 72.5 81.8
3 53.1 58.3 69.6
6 54.0 59.2 70.7
GD
10 54.5 59.5 71.5
15 55.0 60.2 72.6
3 36.5 35.2 28.0
6 35.8 334 27.2
Ry
10 354 32.7 25.8
15 34.9 32.0 24.9
3 0.51 0.46 0.40
6 0.48 0.46 0.38
Ox./C
10 0.48 0.46 0.38
15 0.48 0.45 0.37

Se observa que al aumentar la temperatura aumenta notablemente el grado

de desoxigenacion, superior al 50 % a 400 °C y al 70 % a 550 °C. El rendimiento
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de producto liquido disminuye desde valores superiores al 36 % a 400 °C hasta
menores del 25 % a 550 °C.

El efecto del tiempo de reaccion tiene la misma tendencia, pero es muy
pequefio. Al disminuir estos indices, la relacion Ox./C del producto liquido
disminuye ligeramente en el intervalo 0.51-0.37 al aumentar la temperatura y el
tiempo de reaccion. Cabe sefialar que esta relacion es de 0.67 en el bio-oil

original sin considerar el agua.

4.3.2. Composicion de la fraccion gasolina

La fraccion gasolina del producto liquido estd compuesta por
hidrocarburos y oxigenados en el intervalo de puntos de ebullicion de los
hidrocarburos Cs-C;,. Para valorar su composicion, se han estudiado los
rendimientos de hidrocarburos y oxigenados de esta fraccion. Los resultados se
han calculado en base seca, ec. (4.1), y corresponden a diferentes temperaturas y
al mismo tiempo de reaccion (6 s) y a 550 °C y diferentes tiempos de reaccion, lo

que permite analizar el efecto de temperatura y tiempo de reaccion.

4.3.2.1. Hidrocarburos en la gasolina

A 400 °C los hidrocarburos mayoritarios de la gasolina son las olefinas
(Figura 4.5a), y al aumentar la temperatura aumenta el rendimiento de
aromaticos, i-parafinas y n-parafinas, como consecuencia del progreso de las
reacciones de desoxigenacion y de la evolucion de los hidrocarburos formados en
estas reacciones, mediante las etapas de oligomerizacion-craqueo de las olefinas,
junto con la reacciones de condensacion de olefinas para formar aromaticos y de
transferencia de hidrégeno, que ademas del craqueo contribuyen a aumentar el
rendimiento de parafinas. Como resultado, a 550 °C, la gasolina tiene a
aromaticos e i-parafinas como componentes mayoritarios. Ademas, tendra un
papel relevante en la formaciéon de aromaticos, la desoxigenacion de los
compuestos fenodlicos, que como se ha comentado anteriormente es importante a
550 °C.
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Con respecto al aumento del tiempo de reaccion, éste favorece el craqueo
de los componentes mas craqueables de la fraccion gasolina, naftenos y olefinas
(Figura 4.5b), mientras que los rendimientos de las parafinas y los aromaticos
(componentes mas refractarios) de esta fraccion no se ven modificados

significativamente.

En la Figura 4.6 se muestra el efecto de la temperatura (para un tiempo de
reaccion de 6 s) sobre los rendimientos de las familias de hidrocarburos de la

gasolina: aromaticos (grafica a), n-parafinas (b), olefinas (¢) ¢ i-parafinas (d).

La temperatura tiene un notable efecto sobre los rendimientos y
distribucién de los aromaticos (Figura 4.6a). El rendimiento de aromaticos
aumenta al aumentar la temperatura, al favorecerse la desoxigenacion de los
compuestos fenodlicos del bio-oil y la condensacion de las olefinas. Mientras que
los aromaticos mayoritarios a 400 °C son los Cg (xilenos), al aumentar la
temperatura aumenta en mayor medida el rendimiento de benceno y aun mas el

de tolueno, que es el aromatico mayoritario a 550 °C.

El rendimiento de parafinas lineales es pequefio, menor que el de las
ramificadas, lo que no permite determinar una tendencia del efecto de la
temperatura entre 400 y 450 °C sobre la distribucion de n-parafinas atendiendo a
su nimero de atomos de carbono. Sin embargo, a 550 °C es ya notablemente el

rendimiento de la n-parafinas Cs-C; y C;1-Cy,, que se formaran por craqueo.

A 400 °C, las olefinas mayoritarias son las Cs y Cs (Figura 4.6c) y al
aumentar la temperatura se favorece su formacion. Este resultado se explica
porque al aumentar la temperatura se favorece el craqueo de olefinas superiores
generadas por desoxigenacion, y por otro lado se desfavorecen las reacciones de

transferencia de hidrogeno.

Las iso-parafinas son principalmente las Cs y Cq (Figura 4.6d), siendo
mayoritarias las primeras a 400 °C, si bien a 500 °C, ademas de aumentar el

rendimiento de las Cs es también importante la fraccion Cs.
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Figura 4.6. Efecto de la temperatura sobre los rendimientos de las familias de
aromaticos (a), n-parafinas (b), olefinas (c) e i-parafinas (d) de la
fraccion gasolina. C/O, 7.3 gcat(gbio_oﬂ)'l; tiempo de reaccion, 6 s.

4.3.2.2. Oxigenados en la gasolina

Al aumentar la temperatura de craqueo disminuyen los rendimientos de
todas las familias de los oxigenados en la fraccion gasolina (Figura 4.7a), desde
valores que a 400 °C son muy elevados, en particular para aldehidos, acidos y
ésteres, y cetonas, del orden del 14, 22 y 10 %, respectivamente. Luego a 550 °C,
el rendimiento de aldehidos es un 50 % menor del correspondiente a 400 °C. Si
nos referimos al tiempo de reaccion, al aumentarlo se produce la disminucion del
rendimiento de acidos y esteres, y en menor medida del rendimiento de fenoles
(Figura 4.7b). La transformacion de estos oxigenados tiene lugar por los

mecanismos comentados en el Apartado 4.2.
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4.4. EFECTO DE LA COMPOSICION DEL BIO-OIL

Una de las caracteristicas del bio-oil es su heterogénea composicion,
dependiente de la biomasa lignoceluldsica de partida, lo que puede suponer una
dificultad para obtener una alimentaciéon de composicion normalizada para ser
valorizada a gran escala en las unidades FCC, dado que la viabilidad de la

pirdlisis exigira la valorizacion de biomasa de diferente origen y composicion.

En este subapartado se hace una comparacion de los resultados del craqueo
del bio-oil de serrin de pino (estudiados en los subapartados precedentes), con los
correspondientes al bio-oil de alamo, para el que los resultados se han detallado
en el Anexo B. Los dos tipos de bio-oil, caracterizados en el Apartado 2.1.2,
tienen una composicion de oxigenados con notables diferencias, debido
fundamentalmente a que el método de pirdlisis rapida (en este caso en el reactor
de spouted bed conico) facilita la descomposicion directa de los constituyentes
principales de la biomasa (celulosa, hemicelulosa y lignina), cuyo contenido
determina la composicion del bio-oil, al minimizar las reacciones secundarias de
los productos primarios de la pirdlisis (Amutio y cols., 2013a,b). Ademas, debido
a la diferente humedad de las dos biomasas, el bio-oil de alamo tiene un notable

mayor contenido de H,O.

Estas diferencias en la composicion del bio-oil deben tenerse en cuenta
para valorar los resultados y ademas, la circunstancia del diferente contenido de
H,O en la materia prima es una problematica comun en la valorizacion de

biomasa lignocelulésica.

Los experimentos se han realizado en el reactor simulador del riser
descrito en el Apartado 2.3.1, con el catalizador comercial CY, a 550 °C, con un
tiempo de reaccion de 6 s y con diferentes valores de la relacion
catalizador/alimentacion (C/O) comprendidos entre 1.8 y 10 gca (Zbio-oir) ' en base
seca. Con el andlisis del efecto de la relacion C/O se complementa el estudio del
efecto de las variables de operacion, dado que los subapartados anteriores se han
centrado en resultados para C/O de 7.3 gcat(gbjo_oﬂ)-l y diferentes tiempos de

reaccion.
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4.4.1. Rendimientos de las fracciones de productos

En la Figura 4.8 se compara el efecto de la relacion C/O sobre los
rendimientos (referidos al bio-oil completo alimentado) de productos carbonados,
H,0 y coque, en el craqueo de los dos tipos de bio-oil. El trazado de las curvas
de las Figuras 4.8a y 4.8b se ha realizado teniendo en cuenta el contenido de H,O
de cada bio-oil de partida (34.8 y 46.5 %, para los bio-oils de pino y de alamo,

respectivamente, Tabla 2.6).

El menor rendimiento de productos carbonados para el bio-oil de alamo
(Figura 4.8a) es consecuencia del mayor contenido de H,O de este bio-oil (casi
un 12 % mas), lo que justifica el notable mayor rendimiento de H,O (Figura
4.8D).

Cabe destacar el menor rendimiento de coque para el bio-oil de alamo
(Figura 4.8c), lo que debe relacionarse en primer lugar con el mayor contenido de
H,O en el medio de reaccion. Aunque este efecto no se ha estudiado en la
bibliografia especificamente para el craqueo de bio-oil, en la deshidratacion-
craqueo de oxigenados puros (como metanol y etanol), la importante atenuacion
de la formacion de coque por el HO en el medio de reaccion es atribuida a la
combinacion del arrastre (stripping) de los precursores del coque y a la
competencia del H,O con los precursores del coque en su adsorcion sobre los
centros acidos, contribuyendo a que estos centros sean menos activos en las
reacciones de condensacion de los precursores del coque, lo que, por otro lado, al
retrasar la formacion de aromaticos voluminosos, favorece su arrastre (Aguayo y
cols., 2002; Gayubo y cols., 2002, 2005).

Ademas, contribuira a esta diferencia en el rendimiento de coque la
diferente composicion de los oxigenados del bio-oil (Tabla 2.10), dado que en el
bio-oil de alamo es ligeramente inferior la concentracion de dos familias de
oxigenados que tienen un peso relevante en la formacion de coque, en particular
de coque de origen térmico, como son los fenoles y los aldehidos (Gayubo y
cols., 2005, 2010). El contenido de compuestos fendlicos es del 5.1 y 6.5 % (en
base himeda) en los bio-oils de serrin de alamo y de pino, respectivamente, y
estos compuestos, derivados de la pirolisis de la lignina de la biomasa, son los

principales responsables de la formacion de coque de origen térmico, por

Alvaro Ibarra Baroja 155



CAPITULO IV

repolimerizacion sobre el catalizador, para formar la denominada lignina

pirolitica.

Li y cols. (2015), ha comprobado el importante papel de los derivados
fenolicos en la formacion de coque a temperatura habitual del FCC (en este caso
530 °C) al estudiar el craqueo de oxigenados modelo (guayacol, acético,
ciclopentanona) comprobando la mayor facilidad de formacion de coque desde el

primero.

El contenido de aldehidos es también ligeramente menor en el bio-oil de
alamo (19.4 %) que en el de serrin (21.5 %), aunque esta diferencia se debe
fundamentalmente al diferente contenido de agua. Este factor no puede tener por

tanto una especial trascendencia para justificar la diferente deposicion de coque.

En cualquier caso, los resultados para diferentes relaciones C/O vuelven a
ratificar lo ya observado al estudiar el efecto del tiempo de reaccion, que en las
condiciones de FCC, el craqueo de los oxigenados de bio-oil transcurre muy
rapidamente y se requiere una pequefia relacion C/O. En estas condiciones, la
desactivacion del catalizador es muy rapida, atendiendo a que para cortos
tiempos de reaccion y bajos valores de la relacion C/O se alcanza un contenido
de coque casi estacionario, lo que debe ser considerado en la interpretacion de los
resultados, entendiendo que corresponden en todo el intervalo de condiciones

estudiado a un catalizador notablemente desactivado.
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4.4.2. Rendimientos en base seca

En la Figura 4.9 se comparan para los dos bio-oils, los rendimientos en
base seca de las diferentes fracciones de productos: CO,+CO (grafica a), gas seco
(b), LPG (c), gasolina (d), LCO (e) y coque (f). Los resultados son, a diferencia
de los anteriormente comentados en base himeda, similares en el caso de las
fracciones CO,+CO, gas seco, LPG y LCO, ligeramente diferentes para el
rendimiento de gasolina y notablemente diferentes en el rendimiento de coque
(Figura 4.9f), en este caso por las razones comentadas, relacionadas con la
diferente composicion del bio-oil, en las que tiene un relevante papel el H,O,
tanto directamente como por la dilucion de los oxigenados precursores del coque.
En consecuencia, la deposicion de coque tiende a un nivel de pseudoestabilidad,

con un menor contenido de coque para el bio-oil de alamo.

Para explicar el ligero mayor rendimiento de gasolina para el craqueo del
bio-oil de alamo, debe considerarse que se dan dos circunstancias que afectan de
diferente forma a la actividad del catalizador en el craqueo de los dos tipos de
bio-o0il, como son los diferentes contenidos de coque y de agua en el medio de
reaccion. Mientras el menor contenido de coque para el bio-oil de alamo
correspondera a una mayor actividad del catalizador, por el contrario el mayor
contenido de agua en el medio atenuara esta actividad. Estos efectos
contrapuestos parecen contrarrestarse en las etapas de formacion de gas seco y de
LPG, pero favorecen la selectividad de gasolina, presumiblemente porque, por un
lado, el menor contenido de coque favorecera la difusion en los microporos de la
zeolita de los componentes mas pesados del bio-oil, y por otro, el elevado

contenido de agua, atenuara el sobrecraqueo de la gasolina.
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Centrando la comparaciéon en los rendimientos de los hidrocarburos
(Figura 4.10), se observa que es similar el rendimiento total de hidrocarburos
(Figura 4.10a), aumentando desde el 25 hasta el 28 % en el intervalo de C/O
estudiado. El rendimiento de hidrocarburos liquidos (Cs:) constituyentes de las
fracciones de gasolina y diesel, que estan entre el 11 y el 13 % (Figura 4.10b) es
ligeramente menor para el craqueo del bio-oil de alamo, lo que indica que las
etapas de desoxigenacion y deshidratacion de los oxigenados se ven ligeramente

atenuadas por el mayor contenido de H,O en el medio.

En contraste, se han observado unas ligeras diferencias en los rendimientos
individuales de los hidrocarburos (no mostrados). Asi, en el gas seco del bio-oil
de alamo, es mayor el rendimiento de metano y menor el de etileno. En cambio,
en la fraccion de LPG es mayor el rendimiento de butenos para el bio-oil de
alamo y menor el de propano y propileno. Como consecuencia, la olefinidad total

de esta fraccion C,-C, es similar para los dos tipos de bio-oil.

Analizando los rendimientos de hidrocarburos de la fraccion gasolina,
destaca el mayor rendimiento de aromaticos de la obtenida del bio-oil de pino,
resultado atribuible a la importancia de la desoxigenacion de los fenoles y a que
son menos desfavorecidas las reacciones de transferencia de hidrogeno por el
menor contenido de H,O. Como contrapartida es menor el rendimiento de
olefinas, lo que guarda relacion con la formacion de estas en el craqueo del bio-
oil de 4lamo a partir de cetonas y por la menor atenuacion de su transformacion
en aromaticos por reacciones de transferencia de hidrégeno, debido al mayor

contenido de H,O en el bio-oil de alamo.
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4.4.3. Conversion de los compuestos individuales del bio-oil

Los resultados del efecto de la relacion C/O (Figura 4.11) son
cualitativamente similares para cada bio-oil a los del efecto del tiempo de

reaccion (Figura 4.4), explicado en el apartado 4.2.

Se observa que las diferencias de los resultados para los dos tipos de bio-
oil son pequefias, con una tendencia general, como es que la conversion de los
oxigenados mas facilmente craqueables (acetaldehido, acetol, levoglucosano) es
mayor para el bio-oil de alamo, mientras que es menor la de los compuestos mas
refractarios (acido acético, ciclopentenona, fenol), con la salvedad de los
compuestos fendlicos en general, cuya conversion es mayor en el craqueo del

bio-oil de alamo.

Este resultado parece indicar que de los dos factores que condicionaran la
actividad del catalizador (su diferente desactivacion por el diferente contenido de
coque y el diferente contenido de H,O en el medio de reaccion), el primero es
limitante en las reacciones de elevada velocidad de craqueo y el segundo en las
que el craqueo es lento, por causas tan directas como que se limitan las
reacciones de deshidratacion, claves en el mecanismo de craqueo de oxigenados

como el acido acético.

El hecho de que la conversion de los fenoles en general sea mayor para el
bio-oil de alamo puede explicarse porque si bien por el mayor contenido de H,O
sera menos favorable la ruptura del anillo, la mayor actividad remanente del
catalizador favorecera la ruptura (desalquilacion) de los fenoélicos alquilados, con

formacién de fenol.
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4.4.4. Composicion de la fraccion gasolina

La fraccion gasolina (Cs-C;,), esta conformada por hidrocarburos y
oxigenados, que se estudian separadamente en las Figuras 4.12 y 4.13,
respectivamente. El aumento de la relacion C/O aumenta el rendimiento de
aromaticos y parafinas, mientras los nafténicos y las olefinas decrecen (Figura
4.12). Esta tendencia, cualitativamente similar para el craqueo de los dos tipos de
bio-oil, es fiel reflejo del efecto de favorecer las reacciones de transferencia de
hidrégeno, que se destaca en esta Tesis como un factor determinante para
explicar el efecto de otras variables: temperatura, tiempo de reaccion, nivel de
desactivacion, contenido de H,O en el medio de reaccion y que tiene en la
relacion C/O el factor de mas incidencia. Por esta importancia de las reacciones
de transferencia de hidrogeno, puede justificarse el mayor rendimiento de
olefinas y menor de aromaticos en el craqueo del bio-oil de alamo (Figura 4.12b),
en la que el elevado contenido de H,O en el medio contribuira a atenuar estas

reacciones bimoleculares.

Es también destacable la similar tendencia del efecto de la relacion C/O
sobre los rendimientos de las familias de oxigenados en la gasolina producto
(Figura 4.13), disminuyendo los rendimientos de todos los componentes al
aumentar la relacion C/O, menos las cetonas, que en virtud de estos resultados
parecen desempefiar el papel de intermedios, por su formacién desde acidos y
aldehidos.
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CHAPTER V

EFFECT OF THE CATALYST IN THE
CRACKING OF BIO-OIL

ABSTRACT

This chapter supplements the results of bio-oil cracking, comparing
different types of zeolites in the catalyst. The comparison of catalysts was carried
out under the following conditions: 550 °C; reaction time, 6 s; catalyst/feed mass
ratio, 1.8-7.3 gcat(gfeed)'l (dry base), over commercial catalyst (CY, HY zeolite)
and catalysts based on zeolite HZSM-5 (CZ) and Hbeta (CB).

The aim of the study is to assess the effect of catalyst properties (acidity
and shape selectivity) on its activity and selectivity. Accordingly, the same
parameters as in Chapter 4 have been studied. The effects of the catalyst
properties on the hydrogen transfer reactions, its crucial in the products yield and
their composition as well as in catalyst deactivation by coke.
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5. EFECTO DEL CATALIZADOR EN EL CRAQUEO
DE BIO-OIL

Se han utilizado los tres catalizadores, descritos en el Apartado 2.2, en las
siguientes condiciones: alimentacion, bio-oil de serrin de pino; temperatura, 550
°C; tiempo de reaccion, 6 s; relacion catalizador/alimentacion (C/O) (referida a
los oxigenados en el bio-0il), 1.8-7.3 ZeayEbio-oil en base Scca)'l. El objetivo del estudio
es valorar el efecto de las propiedades del catalizador (acidez y selectividad de
forma) en su actividad y selectividad. Ademas, a diferencia de los Apartados 4.1-
4.3, en los que se ha estudiado con detalle el efecto del tiempo de reaccion, aqui

se ha detallado el efecto de la relacion catalizador/alimentacion (C/O).

5.1. DISTRIBUCION DE PRODUCTOS

De la misma forma que en el Apartado 4, se han estudiado por separado
los rendimientos de productos referidos al bio-oil (con un contenido de H,O de

34.83 % en masa) y los referidos a los compuestos carbonados en el bio-oil.

5.1.1. Rendimientos referidos al bio-oil completo

En la Figura 5.1 se comparan los resultados, para los tres catalizadores, del
efecto de la relacion catalizador/alimentacion (C/O) sobre los rendimientos,
definidos con la ec. (3.1), de productos volatiles carbonados (grafica a), de H,O

(grafica b), y de coque depositado en el catalizador (grafica c).

Para los tres catalizadores, al aumentar la relacion C/O disminuye el
rendimiento de productos volatiles carbonados (Figura 5.1a), mientras que
aumentan los de H,O (Figura 5.1b) y coque (Figura 5.1c¢). Estos resultados son
consecuencia de que al aumentar la relacion C/O se favorecen las reacciones de
desoxigenacion (deshidratacion, descarboxilacion y descarbonilacion). Ademas,
la presencia de catalizador tiene un notable efecto sobre el rendimiento de coque,

al activar los mecanismos de su formacion.
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para diferentes catalizadores. 550 °C; t, 6 s.
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Por otro lado, cabe sefialar que las reacciones implicadas son muy rapidas
a esta temperatura (550 °C) y adquieren un elevado nivel de evolucion ya para
una relacion C/O de 1.8, de forma que la deshidratacion y formacion de coque

tienen solo un ligero aumento para valores superiores de esta relacion.

Se observa un notable efecto del catalizador sobre el rendimiento de cada
una de las fracciones de productos, que sigue un orden diferente. Para los
volatiles carbonados: CB > CZ > CY. Para el H,0: CZ > CB > CY; y para el
coque: CY > CZ > CB. La explicacion de estos resultados debe buscarse en el
efecto de las dos propiedades fundamentales de los catalizadores (acidez y
selectividad de forma) sobre los mecanismos de las reacciones implicadas. Asi, el
orden del rendimiento de H,O (Figura 5.1b) es acorde con la acidez de los
catalizadores, que favorecera las reacciones de desoxigenacion, hasta un
rendimiento del 43 % para el CZy del 42 % para el CY.

A pesar del menor rendimiento de coque comparado con los productos
volatiles, La importancia que tiene la utilizacion de un catalizador u otro es
relevante. El mayor rendimiento de coque para el catalizador CY (comercial de
FCC) puede explicarse por su estructura porosa, en la que el diametro de los
microporos de la zeolita HY, caracteristico de la faujasita (0.74 nm) permite la
evolucion del coque hacia estructuras poliaromaticas en las cavidades (cajas de
1.24 nm) correspondientes a las intersecciones entre los canales cristalinos
(Rabo, 1976). Los macroporos y mesoporos de la matriz facilitan el deposito del
coque en la particula de catalizador, alcanzando rendimientos en torno al 5 %,
similar al obtenido en el craqueo de alimentaciones habituales del FCC
(Passamonti y Sedran, 2012). Los otros dos catalizadores preparados en el
laboratorio, tienen zeolitas con mayor severidad de la selectividad de forma
(menor diametro de poros) que minimizan la formacion de poliaromaticos en los
canales cristalinos de la zeolita. Estos catalizadores tienen una matriz generada
por aglomeracion con bentonita, con mesoporos, pero sin macroporos. La zeolita
HZSM-5 tiene una estructura microporosa tridimensional constituida por dos
tipos de canales elipticos (rectos de 0.53 x 0.56 nm y sinusoidales de 0.51 x 0.55
nm) (Argauer y Landolt, 1972; Yurchak, 1989). Los canales de la zeolita HBeta

son de 0.56 x 0.56 nm y 0.76 x 0.64 nm, con intersecciones que son espacios de
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0.56 x 0.65 nm (Treacy y Newsam, 1988), por lo que puede considerarse que la

severidad de la selectividad de forma es intermedia a la de las otras zeolitas.

Resulta relevante que el rendimiento de coque del catalizador CZ sea
mayor que el del CB, a pesar de la conocida capacidad de la zeolita HZSM-5
para minimizar la formacion de coque, atribuida a su peculiar estructura porosa
tridimensional sin interseccion entre los canales cristalinos, que ofrece una
elevada facilidad de difusion de los precursores del coque hacia el exterior de los
canales cristalinos de la zeolita (Castafio y cols., 2011; Elordi y cols., 2011). En
este sentido, y si bien también la zeolita HBeta tiene reconocidas buenas
prestaciones en este sentido, debe contribuir al mayor rendimiento de coque con
el catalizador CZ, su mayor acidez, que activa las reacciones de condensacion del
coque, lo que parece tener mas importancia que la diferencia de selectividad de
forma entre las zeolitas HZSM-5 y HBeta de los catalizadores CZ y CB.

También debe considerarse que el rendimiento de coque tiene un efecto
directo sobre la desactivacion del catalizador y por consiguiente sobre los
rendimientos de volatiles. El elevado rendimiento de coque desde tiempos de
reaccion muy pequefios (los resultados de la Figura 5.1c corresponden a 6 s),
incluso desde 2 s como se ha visto en el Apartado 4.1.1, permite considerar que
los resultados de la Figura 5.1 estan condicionados por la rapida desactivacion de
los catalizadores y en mayor medida en el CY, lo que contribuira a que su
estructura porosa y acidez estén deterioradas respecto a las caracterizadas en el
Apartado 2.2.

5.1.2. Rendimientos en base seca

En la Figura 5.2 se muestra el efecto de la relacion
catalizador/alimentacion (C/O) sobre los rendimientos de las diferentes
fracciones de productos carbonados, calculados con la ec. (4.1), para los

diferentes catalizadores.

El catalizador CZ tiene una mayor actividad para las reacciones de
descarboxilacion y descarbonilacion (Figura 5.2a), lo que se explica por su

mayor acidez, mientras que los otros dos catalizadores tienen actividades
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similares, debido a que la mayor facilidad de difusion de los oxigenados del bio-
oil en la estructura porosa del catalizador CY es contrarrestada por la mayor
acidez del CB. Para los tres catalizadores estas reacciones son favorecidas por el

aumento de la relacion C/O.

El compromiso del catalizador CB, en cuanto a la accesibilidad de los
oxigenados a los centros acidos, y a la acidez, justifica un similar rendimiento de
gas seco (Figura 5.2b) y LPG (Figura 5.2c), a los del CZ, mientras que estos
rendimientos son mucho menores con el catalizador CY, notablemente menos
acido en estado fresco y presumiblemente desactivado mas rapidamente

(atendiendo a los resultados de rendimiento de coque).

El rendimiento de la fraccion gasolina (Figura 5.2d) sigue el orden: CY >
CB > CZ, que es contrario al de la acidez, lo que pone de manifiesto la
importancia de la muy moderada acidez del catalizador CY, para minimizar las
reacciones de sobrecraqueo de la fraccion gasolina a gas seco y LPG. Para evitar
este sobrecraqueo, se exige ademas una pequefia relacion C/O, porque el

aumento de esta variable lo favorece.

El rendimiento de la fraccion LCO es pequeiio con los tres catalizadores
(Figura 5.2e), porque esta fraccion es rapidamente transformada en las fracciones
mas ligeras, sin que puede identificarse una diferencia nitida para los diferentes
catalizadores, lo que indica que la diferente estructura microporosa de las
correspondientes zeolitas no tiene una incidencia relevante en cuanto a la

limitacion difusional de los componentes del LCO.

Como se ha dicho anteriormente, la estructura porosa del catalizador CY
explica el notablemente mayor rendimiento de coque correspondiente al obtenido
con los otros catalizadores (Figura 5.2f), carentes de macroporos en la matriz y
con zeolitas con unas estructuras microporosas sin cajas en las intersecciones y
que favorecen la difusion hacia el exterior de los canales cristalinos de los
precursores del coque. Cabe sefialar que el catalizador CB tiene el menor
rendimiento de coque, merced a un compromiso de los valores moderados de la

selectividad de forma y acidez.
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El compromiso de las propiedades de selectividad de forma y de la acidez
del catalizador CB, debido fundamentalmente a las propiedades de la zeolita
HBeta, dan lugar a un mayor rendimiento total de hidrocarburos (Figura 5.3a), en
torno al 42 % para el valor mas elevado de la relacion C/O, ligeramente mayor

que el correspondiente al catalizador CZ.

Centrandonos en el interés de estos productos como combustibles liquidos,
el mayor rendimiento de hidrocarburos Cs-Cy con el catalizador CB es muy
evidente (Figura 5.3b). Destaca también que con este catalizador el rendimiento
de esta fraccion Cs-Cyy pasa por un maximo (en torno al 15 %) para la relacion
C/O en el intervalo 4-5, debido a la importancia del sobrecraqueo para valores
superiores de esta relacion. La diferencia de este rendimiento respecto al
correspondiente al catalizador CZ se explica por el sobrecraqueo de esta fraccion
a gas seco (mayoritariamente metano) y LPG (con una fraccion mayoritaria de
propileno) con este catalizador, de mayor acidez. En cuanto al catalizador CY, a
pesar de producir menor rendimiento de hidrocarburos, éste rendimiento esta en
su mayoria en la fraccidon gasolina al evitar el sobrecraqueo a gas seco y LPG al

ser el catalizador de menor acidez.

Con los resultados de la Tabla 5.1 se puede comparar con detalle el
rendimiento de los componentes de la fraccion de gas seco para los diferentes
catalizadores. Para los tres, el orden de los rendimientos es: C; > C, > C,,

aumentando los rendimientos individuales al aumentar la relacion C/O.

Los rendimientos de los tres componentes individuales son menores para
el catalizador CY, de menor acidez, mientras que la comparacion de los
resultados para los catalizadores CZ y CB es mas compleja, si bien el
rendimiento de metano es mayor con el catalizador CB en todo el intervalo de
valores de la relacion C/O. Para los resultados de rendimiento de etileno y etano
las diferencias con los dos catalizadores son poco notables, aunque puede
resaltarse que para los valores elevados de la relacion C/O, en particular para C/O
de 7.3 Zeat(bio-oil en base seca)'l, es mayor el rendimiento de etileno con el catalizador
CB, lo cual tiene interés industrial, si bien con el inconveniente del mayor

rendimiento de metano.
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Tabla 5.1. Efecto de la relacion catalizador/alimentacion (C/O) sobre los
rendimientos (en % en masa) de los componentes individuales de la
fraccion de gas seco, para los diferentes catalizadores. 550 °C;
tiempo de reaccion, 6 s.

C/O CYy Cz CB
1.8 5.70 7.68 8.24
3.6 5.77 7.93 8.41
G
5.5 6.48 8.22 9.15
7.3 6.92 8.52 9.68
1.8 2.95 4.86 4.69
3.6 3.15 5.44 5.22
C,
5.5 3.32 5.67 5.81
7.3 3.61 5.91 6.74
1.8 1.61 1.98 2.07
3.6 1.67 2.48 2.27
G
5.5 1.90 2.65 2.29
7.3 2.04 3.05 3.05

Las propiedades del catalizador tienen un gran efecto en el rendimiento de
los componentes individuales de la fraccion LPG (la cual es notablemente
olefinica con los tres catalizadores) (Tabla 5.2). Destaca que con el catalizador
CY son muy mayoritarias las olefinas C; y C,4. Con el catalizador CB hay un
rendimiento algo mayor de butanos, y este rendimiento es mayor con el CZ. Para
los tres catalizadores, al aumentar la relacion C/O disminuye el rendimiento de
olefinas y aumenta el de parafinas, debido a que se favorecen las reacciones de

transferencia de hidrogeno.
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Con respecto a la capacidad de transferencia de hidrogeno, estara
favorecida por la acidez del catalizador y por la menor restriccion estérica de los
mecanismos bimoleculares correspondientes. Los resultados de olefinidad de los
componentes de la fraccion C,-C4 (Tabla 5.3) ponen de manifiesto la importancia
de las dos propiedades del catalizador. Mientras que para la transformacion de
etileno en etano no se puede apreciar diferencia entre los tres catalizadores que
permitan identificar un efecto significativo de alguna de las propiedades del
catalizador, en la transformacion de propileno en propano y aun mas en la de
butenos en butanos parece ser mas importante la diferente acidez, que explica
que la olefinidad de los C, siga un orden bien definido: CY > CB > CZ, orden
contrario al de la acidez. Ademas, como se ha dicho, y debido a que se favorece
la transferencia de hidrogeno, al aumentar la relacion C/O la tendencia con los

tres catalizadores es de disminuir la olefinidad de cada componente.
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Tabla 5.2. Efecto de la relacion catalizador/alimentacion (C/O) sobre los
rendimientos (en % en masa) de los componentes individuales de la
fraccion de LPG, para los diferentes catalizadores. 550 °C; tiempo

de reaccion, 6 s.

C/O CYy Cz CB
1.8 0.18 0.78 0.85
3.6 0.47 0.80 1.18
G
5.5 0.80 0.80 1.21
7.3 0.96 0.86 1.30
1.8 4.33 5.62 5.13
3.6 4.04 5.58 5.52
Cs
5.5 3.64 5.00 5.93
7.3 3.05 4.75 5.83
1.8 0.13 2.66 1.06
3.6 0.27 3.00 1.07
Cy
5.5 0.71 4.28 1.40
7.3 1.59 4.18 2.39
1.8 2.17 3.05 4.20
3.6 2.06 3.04 3.97
Cy
5.5 2.02 2.88 3.89
7.3 1.87 2.69 3.72
Alvaro Ibarra Baroja 179



CAPITULO V

Tabla 5.3. Efecto de la relacion catalizador/alimentacion (C/O) sobre la
olefinidad de los componentes individuales de la fraccion C,-C,,
para los diferentes catalizadores. 550 °C; tiempo de reaccion, 6 s.

C/O CYy CZ CB
1.8 0.65 0.71 0.69
3.6 0.65 0.69 0.70
C2=/C2 Total
5.5 0.64 0.68 0.72
7.3 0.64 0.66 0.69
1.8 0.96 0.88 0.86
3.6 0.90 0.87 0.82
C3=/C3 Total
5.5 0.82 0.86 0.83
7.3 0.76 0.85 0.82
1.8 0.94 0.53 0.80
3.6 0.88 0.50 0.79
C4=/C4 Total
5.5 0.74 0.40 0.74
7.3 0.54 0.39 0.61
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5.2. CONVERSION DE COMPONENTES INDIVIDUALES

En la Figura 5.4 se muestra el efecto de la reaccion C/O sobre la
conversion de diferentes compuestos individuales del bio-oil, con los tres
catalizadores, calculada con la ec. (4.2). Como se ha dicho en el Apartado 4.2, los
compuestos estudiados son representativos de diferentes familias del bio-oil y el
seguimiento de su concentracion en la corriente de productos puede realizarse

con rigor mediante cromatografia.

Con los tres catalizadores es muy clevada la conversion de acetaldehido
(Figura 5.4a), acetol (Figura 5.4¢) y levoglucosano (Figura 5.4h), ya para una
relacion C/O de 1.8. Es menor en estas condiciones la conversion de furfural
(Figura 5.4b) y de 3-metil-1,2-ciclopentenona (Figura 5.4d), si bien aumenta al
aumentar la relacion C/O, hasta valores que casi alcanzan la conversion completa
con el catalizador mas activo (CZ) para C/O de 7.3 Zeaybio-oil en base seca)'l. La
conversion de acido acético (Figura 5.4 c¢), la del fenol (Figura 5.4f) y la de los
compuestos fenodlicos del bio-oil (Figura 5.4g) es menor y si bien aumenta al
aumentar la relacion C/O esta atn lejos de alcanzar la conversion completa en el

intervalo estudiado, siendo el acido acético el compuesto menos reactivo.

Este orden de reactividad de los oxigenados en el bio-oil en el medio de
reaccion (correspondiente al bio-oil completo), es acorde con los resultados
obtenidos en la bibliografia al estudiar (con diferentes condiciones y
catalizadores) el craqueo de estos componentes del bio-oil alimentados
individualmente (Gayubo y cols., 2004a,b,c; Corma y cols., 2008; Bertero y
cols., 2013a,b).

Al comparar los resultados para los diferentes catalizadores, el orden de
conversion de todos los componentes excepto del fenol y de los compuestos
fenolicos del bio-oil es: CZ > CB > CY, que corresponde al orden de acidez de
los catalizadores. Este resultado indica que el factor determinante de la
conversion de estos compuestos es el nimero de centros acidos. Esta situacion
también se da en la conversion de levoglucosano, una molécula voluminosa
inestable, cuya conversion es ya relevante a esta temperatura, incluso sin
catalizador (Kawamoto y cols., 2009) y que es ya casi completa con una pequefia

relacion C/O (Figura 5.4h). Ahora bien, la conversion del levoglucosano sobre el
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catalizador CZ es solo ligeramente superior a la correspondiente al CB, lo que
parece indicar que hay alguna limitacion a la difusion del levoglucosano en la
zeolita HZSM-5, que es favorecida en la zeolita HBeta. Sin embargo, en la
conversion del fenol y de los grupos fenolicos, el orden de la conversion no
corresponde al de acidez de los catalizadores, sino que el catalizador mas activo
es el CB, lo que indica que se requiere un compromiso entre acidez y
accesibilidad de estos compuestos a los centros acidos. Destaca la pequefia
actividad del catalizador CY en la conversion de estos compuestos, atribuible
tanto a su menor acidez en estado fresco, como presumiblemente a que esté ya
parcialmente desactivado por deposicion de coque para un tiempo de reaccion tan
corto como 6 s.
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Figura 5.4. Efecto de la relacion (C/O) sobre la conversion de diferentes
oxigenados en el bio-oil, para diferentes catalizadores.
Acetaldehido (a), furfural (b), acido acético (c), 3-metil-1,2-
ciclopentenona (d), hidroxiacetona (e), fenol (f)), compuestos
fenolicos (g) y levoglucosano (h). 550 °C; t, 6 s.
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5.3. COMPOSICION DEL COMBUSTIBLE OBTENIDO
5.3.1. Indices de produccion y calidad del producto liquido

En la Tabla 5.4 se han relacionado los indices: grado de desoxigenacion
(GD, ec. (4.3)), rendimiento de liquido (compuestos hidrocarbonados Cs, y
oxigenados) (R, ec. (4.4)) y relacion oxigeno/carbono (Ox./C, ec. (4.5)) en el
producto liquido del craqueo del bio-oil. Estos indices permiten distinguir

diferentes resultados contrapuestos del craqueo.

Se observa que el grado de desoxigenacion sigue el orden: CZ > CB > CY,
acorde con la acidez del catalizador, que resulta ser la propiedad clave para
aumentar la conversion, al favorecer las reacciones de craqueo y desoxigenacion
(deshidratacion, descarboxilacion y descarbonilacion) de la mayor parte de los
componentes del bio-oil, tal como se ha visto en los apartados anteriores. La
eficacia de la desoxigenacion es elevada para los tres catalizadores y para los tres
catalizadores el aumento de la relacion C/O contribuye el aumento de este indice,
al aumentar el nimero de centros acidos accesibles para los reactantes. Asi, con
el catalizador CZ, en el intervalo estudiado el grado de desoxigenacion (GD)
aumenta desde el 70.7 hasta el 80.4 %.

Como consecuencia del mayor desarrollo de las reacciones de craqueo y
deshidratacion al aumentar la acidez del catalizador y la relacion C/O, aumenta el
rendimiento de gases y de H,0O, disminuyendo el rendimiento de producto
liquido, que estd en el amplio intervalo 33.1-22.1 % en las condiciones

estudiadas.

El efecto del aumento de la relacion catalizador/alimentacion (C/O) tiene
una tendencia de disminuir ligeramente la relacion Oxigeno/Carbono (Ox./C) en
el producto liquido. Considerando esta relacion como un indice de su calidad
como combustible (al disminuir aumentara la relacion H/C; de 0.2 a 0.4 en el
intervalo de C/O 1.8-7.3 para el CY), se observa que el menor valor (0.31 para
C/O de 7.3 Zeay@bio-oil en base Seca)'l) corresponde al catalizador CZ, que con mayor
acidez, logra alcanzar una buena calidad en el combustible liquido (por el bajo
contenido de oxigeno). Sin embargo, esto también supone un menor rendimiento

de liquido, por el sobrecraqueo excesivo a gas seco y LPG.
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Tabla 5.4. Efecto de la relacion catalizador/alimentacion sobre la conversion del

bio-oil, el grado de desoxigenacion, rendimiento de producto liquido
y relacion oxigeno/carbono en el mismo,

para diferentes
catalizadores. 550 °C; t, 6 s.

C/Oo CY CZ CB

3.6 0.45 0.35 0.36
Ox./C
5.5 0.41 0.33 0.35
7.3 0.38 0.31 0.34
Alvaro Ibarra Baroja
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5.3.2. Composicion de la fraccion gasolina

La fraccion gasolina estd compuesta por hidrocarburos Cs-Cj, y
oxigenados con puntos de ebullicion en el intervalo de estos, lo que aconseja
analizar por separado sus correspondientes rendimientos, que se han calculado

con la ec. (4.1).

A continuacién se muestran los resultados correspondientes a los
rendimientos de las familias de esta fraccion para los diferentes catalizadores,
para dos valores de la relacion catalizador/alimentacion (C/O) en base seca, 1.8 y

73 gcat(gbio_oil)'l y un tiempo de reaccion de 6 s.

5.3.2.1. Hidrocarburos en la gasolina

Tanto el catalizador como la relacion catalizador/alimentacion tienen un
gran efecto sobre la composicion de la gasolina. Para una relacion C/O de 1.8
gcat(gbio_oil)'l, en base seca, (Figura 5.5a) con el catalizador CY los hidrocarburos
mayoritarios son los aromaticos y olefinas, que se obtienen con un rendimiento
individual superior al 3 %, con un menor rendimiento, en este orden, de

parafinas, naftenos y n-parafinas (cuyo rendimiento es muy pequefio).

Al aumentar la acidez del catalizador no se observa una tendencia que
permita identificar el efecto nitido de esta propiedad. El catalizador mas acido,
CZ, tiene mayor rendimiento de todas las familias de hidrocarburos, excepto de
aromaticos, lo que se explica porque la acidez favorece las reacciones de craqueo
y desoxigenacion de los componentes del bio-oil, si bien la transformacion de
fenoles y compuestos fendlicos estara limitada por las restricciones estéricas de
difusion de estos compuestos en la estructura porosa de la zeolita HZSM-5.
Igualmente, estas restricciones limitaran las reacciones de condensacion Diels-
Alder de las olefinas a aromaticos, y atendiendo a los resultados parecen limitar
también el craqueo de los naftenos. Cabe considerar que las olefinas son
productos primarios, cuya formacion serd favorecida por la acidez del
catalizador, la cual también favorecera la transformacion de olefinas en n-

parafinas y en mayor medida en i-parafinas.
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Los diferentes resultados con el catalizador CB no pueden relacionarse
directamente con su acidez, intermedia entre los otros dos, por lo que sus mejores
resultados, en los que destaca el menor rendimiento de aromaticos y el elevado
rendimiento de naftenos, debe atribuirse a un buen compromiso de una acidez y
una selectividad de forma moderadas, lo que limita la condensacion de olefinas a
aromaticos, asi como el craqueo de olefinas a las fracciones de gas seco y LPG, ¢

igualmente el craqueo de naftenos.

El aumento de la relacion catalizador/alimentacion hasta 7.3 gcat(gbio_oﬂ)-l
(Figura 5.5b) tiene como consecuencia una notable modificacion de los
rendimientos de todas las familias de hidrocarburos en la gasolina, destacando
que es notablemente menor el rendimiento de olefinas y de naftenos, al
favorecerse la condensacion a aromaticos de las primeras, y en menor medida la
transferencia de hidrogeno para formar parafinas, asi como el craqueo de los
naftenos, con formacion de parafinas y olefinas, las cuales condensaran a

aromaticos, como se ha indicado.

Por otro lado, para esta mayor relacion C/O es mayor la ventaja de utilizar
el catalizador CB que la comentada anteriormente para un menor valor de la
relacion. Ademas, al comparar los resultados de las Figuras 5.5b con los de la
Figura 5.5a, se observa que ahora con el catalizador CB el componente
mayoritario son las i-parafinas, cuyo rendimiento es del 5 %, mientras que el
rendimiento de aromaticos ha aumentado solo ligeramente respecto al
correspondiente a la menor relacion C/O, y es la mitad que con los otros
catalizadores. Incluso, el rendimiento de olefinas, si bien mayor que con el de los

otros catalizadores, es notablemente inferior al de la menor relacion C/O.

Analizando los resultados de los rendimientos individuales de cada familia
de hidrocarburos en la fraccion gasolina obtenida (Figura 5.6, correspondiente a
C/O de 1.8 gcat(gbio-oil)_l), se observa que los compuestos aromaticos son
mayoritariamente C¢-Cg (Figura 5.6a), siendo el rendimiento de cada uno de ellos
notablemente menor para el catalizador CB. Con respecto a la comparativa de los
resultados para los catalizadores CY y CZ, se pone de manifiesto que las
restricciones estéricas de la estructura microporosa de la zeolita HZSM-5

desempefian un relevante papel para atenuar la formacion de aromaticos, tanto
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por craqueo de los compuesto fenolicos del bio-oil como por condensacion de

olefinas.

El rendimiento de las n-parafinas (Figura 5.6b) es muy pequefio, por lo que
la medida de la distribucion de sus componentes puede estar sujeto a un mayor
error. Ahora bien, se observa una distribucion heterogénea de las n-parafinas con
diferente nimero de atomos de carbono, distribucion que se ve afectada por las
propiedades del catalizador y donde se observa la presencia tanto de parafinas

ligeras como pesadas.

Las olefinas (Figura 5.6¢) son mayoritariamente Cs-C4, con una mayor
rendimiento para el catalizador CB, que como se ha dicho anteriormente, se
explica por su limitada capacidad de transformacion de estas olefinas, tanto por
condensacion a aromaticos como por craqueo a olefinas ligeras. Igualmente, las
i-parafinas mayoritarias son las Cs y C¢ (Figura 5.6d), con un mayor rendimiento
con los catalizadores mas acidos, lo que parece indicar que esta mayor acidez

favorece su formacion desde olefinas por transferencia de hidrogeno.
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5.3.2.2. Oxigenados en la gasolina

Los rendimientos de los oxigenados de la fraccion gasolina tienen relacion

directa con los resultados anteriores (Apartado 5.2) de conversion de los

componentes del bio-oil. En la Figura 5.7, se observa que el catalizador menos

acido, CY, da lugar a mayores rendimientos de los oxigenados, excepto de las

cetonas, debido a la menor actividad de este catalizador para las reacciones de

craqueo y desoxigenacion, misma observacion que en el Apartado 4.2. Estos

rendimientos disminuyen con los catalizadores mas acidos, atendiendo a que la

acidez es clave para favorecer la reacciones de de craqueo y desoxigenacion.

Destaca, el menor rendimiento de acetaldehido con el catalizador CZ y de fenoles
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con el CB, resultado importante para minimizar los problemas de condensacién

de los fenoles en el almacenamiento y manejo del combustible.
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CRAQUEO DE UNA MEZCLA DE
GASOLEO DE VACIiO CON BIO-OIL



CHAPTER VI

CRACKING OF A MIXTURE OF VACUUM GAS
OIL WITH BIO-OIL

ABSTRACT

This Chapter studies the feasibility of co-feeding bio-oil in FCC units with
vacuum gas oil. The catalytic cracking of vacuum gas oil mixed with bio-oil
obtained from black poplar sawdust was carried out under similar conditions to
those in the FCC unit, once it has been proven in earlier chapters that they are the
most appropriate for the different feeds studied. These conditions were: 500-560
°C; reaction time, 3-10 s; catalyst/feed mass ratio, 6 gcat(gfeed)'l (dry base), using
commercial catalyst (CY) and hybrid catalyst (CH).

Through the results the following has been achieved: 1) analyze the effect
of the reaction conditions on conversion and product yields; ii) find co-feeding
synergies when compared to the catalytic cracking of individual feeds (bio-oil
from poplar sawdust and vacuum gas oil); and iii) determine the effect of adding
HZSM-5 zeolite to the commercial catalyst (CY), which has been justified on the
basis of the cracking of bio-oil (Chapter 5), given that the former is very active
for the cracking and deoxygenation.
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6. CRAQUEO DE UNA MEZCLA DE GASOLEO DE
VACIiO CON BIO-OIL

La viabilidad de la valorizacidén a gran escala del bio-oil en las unidades
FCC se contempla co-alimentando el bio-oil con la alimentacion habitual (gasoil
de vacio), complementando asi la valorizacion de los derivados del petrdleo y
como una medida para afrontar el progresivo agotamiento del mismo (de Miguel
Mercader y cols., 2010a; Agblevor y cols., 2012; Graga y cols., 2013; Thegarid y
cols., 2014).

En el Apartado 6.1, utilizando el catalizador comercial CY (descrito en el
Apartado 2.2) se ha determinado el efecto de las condiciones de operacion
(temperatura y tiempo de reaccion) sobre los rendimientos de las fracciones de
productos y sobre la composicion de estos, valorando la sinergia de la co-
alimentacion mediante la comparacion de los resultados con los correspondientes
a las alimentaciones individuales de gasoleo de vacio (Anexo C) y de bio-oil de
alamo (Anexo B). En el Apartado 6.2 se valora la incidencia de utilizar un
catalizador hibrido, constituido por el comercial CY con adicion del catalizador
de zeolita HZSM-5 (CZ), también descrito en el Apartado 2.2.

6.1. CATALIZADOR COMERCIAL DE REFINERIA: EFECTO
DE LAS CONDICIONES DE OPERACION

La alimentacién ha sido una mezcla de gasoleo de vacio (VGO, descrito en
el Apartado 2.1.1, al 80 % en masa), y bio-oil de serrin de alamo negro
(caracterizado en el Apartado 2.1.2, al 20 % en masa). Las reacciones se han
llevado a cabo en el reactor simulador del riser (Apartado 2.3.1) en las
condiciones siguientes: catalizador, CY; temperatura, 500-560 °C; tiempo de

reaccion, 3-10 s; relacion catalizador/alimentacion (C/O), 6 g.u (ganm)'l.

Los productos se han agrupado en /[umps, como en los anteriores
apartados: CO, y CO, gas seco (C;-C,), LPG (C;-C,), gasolina (compuestos de
punto de ebullicion en el intervalo de temperatura de los hidrocarburos Cs-Cy,),
LCO (C3-Cyp), HCO (>Cy) y coque.
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6.1.1. Conversiones y rendimientos de las fracciones de productos

En la Figura 6.1 se observa el aumento de la conversion al aumentar la
temperatura y en menor medida al aumentar el tiempo de reaccion, porque la
conversion ya es elevada para 3 s. La conversion es mayor que la correspondiente
a la alimentacion de gasdleo de vacio (Anexo C, Figura C.la) a lo que
contribuyen: i) la composicion del bio-oil, con componentes de punto de
ebullicion en el intervalo de la gasolina; ii) la reactividad del bio-oil en las
condiciones de craqueo, para formar componentes de las fracciones de gas seco,
LPG, CO, y CO; y iii) la propia definicion de la conversion del VGO en la que
no se consideran como productos los componentes de las fracciones LCO y
HCO, constituyentes del VGO alimentado. La conversion de la mezcla, en base

seca y sin considerar el agua como producto, se ha determinado como:

m-m -—m —m igenados
masa de productos 00= ( LCO "THCO oxigenad )t 100 (6.1)

X =
(m)t =0 ~ Mugua

masa de reactantes alimentados

80
°\°70 B '/'f_-*o
:—1 O”
£60 o ©
2 o
Z 0500°C
Ogo | 0530°C

®560°C
40 1 1 1 1 L L L L 1
0 3 6 9 12

Tiempo de reaccion, s

Figura 6.1. Efecto del tiempo de reaccion sobre la conversion de la mezcla VGO
(80 %)/Bio-oil (20 %), para diferentes temperaturas. Catalizador,
CY; C/O, 6 Geut (atimy -
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En la Figura 6.2 se observa la evolucion con el tiempo de reaccion de los
rendimientos de las fracciones de productos carbonados (grafica a), H,O (b) y
coque (c). Se aprecia que las reacciones primarias implicadas (craqueo,
descarboxilacion, descarbonilacion, deshidratacion), son muy rapidas, en
particular la deshidratacion, por lo que el rendimiento de H,O ya se mantiene
constante con el tiempo de reaccion tras el primer resultado, para 3 s (Figura
6.2b). La temperatura de craqueo habitual en el riser del FCC es por tanto
adecuada para que las reacciones de transformacion de los componentes de la

mezcla transcurran rapidamente.

En contraste, la temperatura tiene poca incidencia sobre los rendimientos
en el intervalo 500-530 °C, pero al aumentarla hasta 560 °C se observa una
notable disminucion del rendimiento de productos carbonados (Figura 6.2.a), que

se hace progresivamente mas acusada al aumentar el tiempo de reaccion.

Atendiendo a los resultados de la Figura 6.2.c, debe atribuirse este efecto
al aumento del rendimiento de coque. Este aumento del rendimiento de coque al
aumentar la temperatura pone de manifiesto, que a 560 °C se favorecen las
reacciones de condensacion de los precursores del coque, respecto a su craqueo
catalitico, lo que hace que el contenido de coque en el catalizador tienda a un
valor de pseudoequilibrio, el cual parece alcanzarse practicamente a 6 s. Cabe
esperar que para tiempos superiores, el contenido de coque aumente muy
lentamente, aunque realizando la experimentacion en reactor MAT con tiempos
de reaccion de minutos, este lento aumento puede suponer una notable alteracion

de los resultados respecto a los del riser del FCC (Passamonti y cols., 2009a,b).
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6.1.2. Conversion y rendimientos en base seca
6.1.2.1. Efecto de las condiciones de operacion

El aumento de la temperatura de reaccion favorece las reacciones de
descarboxilacion y descarbonilacion del bio-oil de la mezcla (Figura 6.3a), asi
como ¢l craqueo y el sobrecraqueo de las fracciones de productos de mayor peso
molecular, lo que explica el aumento de los rendimientos de gas seco (Figura
6.3b) y LPG (Figura 6.3c), como productos del sobrecraqueo de gasolina. El
rendimiento de la fraccion gasolina pasa por un maximo (Figura 6.3d), que pone

de manifiesto el importante sobrecraqueo por encima de 530 °C.

En la co-alimentacion el rendimiento de CO, y CO es menor que el
esperado al comparar los resultados con los correspondientes al craqueo del bio-
oil (Anexo B, Figura B.2a), lo que indica la existencia de un interesante efecto
sinérgico de la co-alimentacion, de forma que el craqueo de los componentes del
VGO retrasa las reacciones de descarboxilacion y descarbonilacion de los
oxigenados del bio-oil. Sin embargo, el rendimiento de gas seco es el esperado
(aproximadamente la media ponderada de los valores para las alimentaciones
individuales, Figura B.2b y C.2a), lo que indica que la presencia del H,O en el
medio de reaccion no tiene una incidencia significativa en el craqueo térmico de

los hidrocarburos superiores.

Si se atiende a los resultados correspondientes al craqueo individual del
bio-oil (Figura B.2c) y del VGO (Figura C.2b), el rendimiento de LPG es
ligeramente mayor, especialmente a tiempos cortos, que el cabia esperar para la
mezcla, por lo que se produce cierto favorecimiento selectivo en la formacion de
LPG. Contribuira a este resultado la capacidad de formacion de hidrocarburos
ligeros en el craqueo del bio-oil contenido en la mezcla. Este resultado parece
indicar que con la co-alimentacion se favorecen las rutas de formacion de

hidrocarburos respecto a la de CO, y CO.

El efecto de la co-alimentacion de aumentar el rendimiento de la fraccion
gasolina respecto a la correspondiente al craqueo de VGO es consecuencia de la
contribucién al rendimiento de los oxigenados del bio-oil sin reaccionar, y a los
hidrocarburos producto de la transformacion del bio-oil. Comparando los

resultados con los correspondientes a la suma ponderada de los productos de cada
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una de las alimentaciones de la mezcla, se aprecia un ligero efecto sinérgico
desfavorable de la co-alimentacion, en particular a 560 °C, que se puede atribuir a
que la mayor relacion C/O efectiva para el bio-oil favorece el craqueo-
deshidratacion, para formar componentes LPG. Es notable que el maximo
rendimiento de gasolina se obtiene a 530 °C (Figura 6.3d), al igual que en el
craqueo del VGO (Figura C.2c) y sin la tendencia de disminuciéon con la

temperatura observada en el craqueo del bio-oil (Figura B.2d).

El rendimiento de la fraccion HCO disminuye al aumentar la temperatura
(Figura 6.3f), al ser favorecido el craqueo de esta fraccion del VGO, el cual
transcurre con ectapas de reaccion relativamente lentas, cuyo desarrollo continua
para tiempos de reaccion mayores de 3 s. Este rendimiento es obviamente menor
que el correspondiente al craqueo de VGO puro (Figura C.2e), como

consecuencia de que el bio-oil en la mezcla no tiene estos componentes pesados.

El aumento del rendimiento de LCO al aumentar la temperatura, para
pequeiios tiempos de reaccion (Figura 6.3e), es acorde con la comentada
disminucion del rendimiento de HCO, que se transforma en LCO, aunque para
tiempos de reaccion superiores a 6 s y a 560 °C (Figura 6.3¢) parece ser mas
importante el sobrecraqueo del LCO a gas seco y a LPG, que la formacion de
LCO desde HCO. También el rendimiento de LCO es menor que en el craqueo
del VGO puro (Figura C.2d), sin que se observe un significativo efecto sinérgico

por la co-alimentacion del bio-oil.
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El rendimiento de coque aumenta notablemente al aumentar la temperatura
desde 530 hasta 560 °C (Figura 6.3g), y a esta elevada temperatura parece que
aumenta con el tiempo de reaccion, como consecuencia de que se favorecen las
reacciones de formacion continuada del coque por condensacion de volatiles
pesados, en mayor medida que el craqueo de los intermedios precursores del

coque.

Este efecto de la temperatura es caracteristico de la formacion de coque en
el craqueo del VGO (Figura C.2f), y parece predominar en el craqueo de la
mezcla, respecto al efecto contrario observado para el craqueo del bio-oil (Figura
B.2f). En cambio, el rendimiento de coque es notablemente menor al
correspondiente a la formacion de coque desde las dos alimentaciones por
separado, lo que pone de manifiesto un efecto sinérgico de atenuacion de la
formacion de coque. Presumiblemente tendra una gran responsabilidad en este
resultado el contenido de H,O del bio-oil, que atenuara la velocidad de las
reacciones de condensacion de los precursores del coque, debido a la
competencia del H,O con los precursores del coque para su adsorcion en los
centros acidos del catalizador, lo que supone la disminucion de la actividad de

estos para las reacciones de condensacion (Gayubo y cols., 2002).

También adquiere gran importancia la concentracion de los intermedios
precursores del coque formados desde cada alimentacion, la cual disminuye con
la co-alimentacion, en particular la concentracion de los precursores fendlicos,
responsable de la formacion de coque desde el bio-oil (Gayubo y cols., 2004a,
2005; Valle y cols., 2012). Igualmente, cabe considerar que la condensacion de
estos precursores puede verse dificultada por la presencia en el medio de los
hidrocarburos del VGO, para los cuales es diferente el mecanismo de formacion
de coque (Gueudre y cols., 2014) y que puedan interferir mediante transferencia

de hidrogeno en la condensacion de los precursores fenolicos del coque.

Li y cols. (2014) han estudiado el efecto de la temperatura, en el intervalo
500-560 °C, sobre el rendimiento de coque, en el craqueo en reactor de lecho fijo
MAT de una alimentacion de bio-oil (20 %) junto con una corriente parafinica,
obteniendo un rendimiento minimo de coque (9.2 %) en torno a 530 °C, que

podria explicarse por el comentado efecto contrapuesto de la temperatura de
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favorecer la condensacion de los precursores de coque y también su craqueo,
predominando la condensacion por encima de 530 °C, lo que es acorde con los

resultados de la Figura 6.3g.

Es destacable el efecto comentado de la co-alimentacion de bio-oil sobre
los rendimientos de las fracciones de productos, difiriendo en varios aspectos de
los resultados obtenidos por Thegarid y cols. (2014), co-alimentando con VGO la
fraccion organica de bio-oil hidrodesoxigenado y de bio-oil obtenido
directamente por pirdlisis catalitica (con zeolita HZSM-5). Estos autores obtienen
con la co-alimentacion un aumento del rendimiento de gas seco y de coque.
Ahora bien, ademas de que las caracteristicas del bio-oil y el contenido de este en
la mezcla (10 %) son diferentes a las condiciones de esta tesis, Thegarid y cols.
(2014) realizaron sus experimentos en reactor de lecho fijo (MAT) y a 500 °C.
Esta bien establecido que el reactor MAT (utilizado fundamentalmente para
evaluar el comportamiento de catalizadores) opera en condiciones diferentes que
el reactor riser industrial y que en particular el mayor tiempo de residencia de los
gases en el reactor MAT da lugar a un mayor rendimiento de coque y al
sobrecraqueo de la fraccion gasolina (Passamonti y cols., 2009a, b; Fernandez,
2014). También Li y cols. (2015) obtienen un mayor rendimiento de coque que el

correspondiente a esta tesis, utilizando estos autores también un reactor MAT.

6.1.2.2. Evolucion de los rendimientos con la conversion

Los resultados de rendimientos de gas seco, LPG y gasolina de las Figuras
6.3b-d son presentados en las Figuras 6.4a-c con otro formato, adecuado para
analizar el efecto sobre los rendimientos del avance de la reaccion. La conversion
se ha determinado con la ec. (6.1). Este formato de analisis de los resultados es
habitual en el craqueo catalitico, porque facilita la comprension del efecto de las
condiciones de reaccion y la comparacion del efecto de alimentaciones y
catalizadores sobre las diferentes etapas del esquema cinético (Al-Sawabi y cols.,
2008; Passamonti y cols., 2009a,b, 2012; Siddiqui y cols., 2011).

Para cada una de las tres fracciones de productos, los resultados
correspondientes a diferentes temperaturas y tiempos de reaccion se ajustan a una

unica curva, lo que pone de manifiesto que por encima de la importancia
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individual de estas variables, el rendimiento de cada fraccion evoluciona con el
avance de la reaccion, como corresponde a su caracter de producto primario,
intermedio o final en el esquema cinético. Asi el gas seco (Figura 6.4a) tiene un
caracter de producto primario y también final en el esquema de reaccion, de
forma que el rendimiento aumenta con una velocidad creciente, como
consecuencia de que la formacion tiene lugar por craqueo tanto de la

alimentacion como de los intermedios derivados del craqueo de la alimentacion.

El perfil de evolucién del rendimiento de LPG (Figura 6.4b) corresponde a
un producto primario, que con un avance notable de la reaccidén es también un

intermedio que se craquea para generar gas seco.

El comportamiento del rendimiento de la gasolina (Figura 6.4c) es el
caracteristico de un producto intermedio, con un maximo para una conversion
entre 60 y 65 %, para la que es notable el sobrecraqueo, con formacion de
CO+CQO,, gas seco y LPG.
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6.1.3. Composicion de la fraccion de gases

En la Figura 6.5 se muestra el efecto de la temperatura sobre el
rendimiento individual de los gases hidrocarbonados C;-C, (estudiados en las
Figura 6.3b-c y 6.4a-b agrupados en las fracciones de gas seco y LPG). Los

resultados corresponden al tiempo de reaccion de 6 s.

Se observa que todos los rendimientos individuales aumentan al
incrementar la temperatura, en particular desde 530 hasta 560 °C. Los productos
gaseosos mayoritarios son el propileno y el etileno (Figura 6.5a), que dada la
estabilidad de los butenos no se forman preferentemente por craqueo de estos,
sino desde hidrocarburos superiores, principalmente de la fraccion gasolina.
Destacan los bajos contenidos de metano y de las otras parafinas ligeras, lo que
pone de manifiesto que las reacciones de transferencia de hidrégeno no tienen

una importancia relevante en las condiciones de reaccion.

Comparando estos resultados con los correspondientes al craqueo
individual del bio-oil (Tabla B.1-2) y del VGO (Figura C.4), se observa que los
rendimientos de los diferentes compuestos son similares a los del craqueo del
VGO, mientras que hay algunas diferencias notables con los rendimientos del
craqueo del bio-oil, destacando el mayor rendimiento de propileno en el craqueo
de la mezcla y el menor rendimiento de metano, lo que tiene un interés
econdmico notable y pone de manifiesto una sinergia interesante de la co-

alimentacion de bio-oil.

Sin embargo, al comparar la olefinidad de los componentes gaseosos C,-Cy
(Tabla 6.1) frente al obtenido en el gasoleo de vacio (Tabla C.1), se observa que
con la co-alimentaciéon se produce una ligera disminucion de los indices de
olefinidad, al favorecerse en mayor medida la formacion de parafinas C,-C,. A
pesar de esto, no puede apreciarse un efecto claro de la temperatura y del tiempo

de reaccion sobre estos indices.
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Tabla 6.1. Efecto de la temperatura sobre la olefinidad de las familias C,-C, de
la fraccion de gases, en el craqueo de la mezcla VGO (80 %)/Bio-oil
(20 %). Catalizador, CY; C/O, 6 Zeat (Eatim) -

Tiempo, s 500 °C 530 °C 560 °C
3 0.66 0.66 0.70
C; /Cs 1otar 6 0.63 0.66 0.65
10 0.63 0.66 0.66
3 0.71 0.73 0.73
C37/Cs 1otal 6 0.75 0.73 0.72
10 0.73 0.70 0.68
3 0.46 0.47 0.50
Cy /CyTotar 6 0.48 0.49 0.51
10 0.42 0.48 0.49

6.1.4. Composicion de la fraccion gasolina

Como consecuencia de la co-alimentacion del bio-oil con VGO, el
rendimiento de la fraccion gasolina y la composicion de esta son diferentes. En
los estudios de la bibliografia, co-alimentando oxigenados con VGO, en un
reactor de lecho fijo MAT, se hace hincapié en el papel sobre los resultados de
dos fenomenos: i) la transferencia de hidrogeno desde los hidrocarburos hacia los
oxigenados (Corma y cols., 2007a; Fogassy y cols., 2010; de Miguel Mercader y
cols., 2010a); y ii) la adsorcion competitiva de los compuestos alimentados en los
centros acidos del catalizador, que se considera que es mas fuerte para los
hidrocarburos constituyentes del VGO (Graca y cols., 2009a,b). Si bien, en
general, no se observan efectos significativos sobre el rendimiento de gasolina, si

se observa el aumento de la concentracion de aromaticos. Ademas obviamente la
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gasolina tiene oxigenados, como los alquifenoles, consecuencia de la poca
reactividad de los fenoles (Naik y cols., 2013).

Algunos aparentemente contradictorios resultados de la co-alimentacion de
bio-o0il con VGO en la bibliografia son justificados por Al-Sawabi y cols. (2012)
por las diferentes condiciones de operacion y catalizadores, asi como por
corresponder a diferentes niveles de conversion, con la observacion general de
que con la co-alimentacion disminuye el rendimiento de gasolina respecto al
obtenido con VGO y que es mayor el contenido de aromaticos en la misma. Este
ultimo resultado ya fue observado por Fogassy y cols. (2010) y ratificado por
Agblevor y cols. (2012), que destacan que en cualquier caso el contenido de
oxigeno en la gasolina es menor del 1 %. Igualmente, Thegarid y cols. (2014)

obtienen resultados similares.

La gasolina producto del craqueo de la mezcla VGO/bio-oil, esta
constituida por hidrocarburos y oxigenados (del bio-oil sin reaccionar) en el
intervalo de puntos de ebullicion correspondiente a los hidrocarburos Cs-Cj,. En

los apartados siguientes se presta atencion a las dos familias de componentes.

6.1.4.1. Oxigenados

Los oxigenados en el bio-oil (acetaldehido, acido acético, fenoles,
levoglucosano, ...), tienen un craqueo selectivo, como se ha estudiado en el
Apartado 4.2. Tras el craqueo de la mezcla VGO (80 %)/Bio-oil (20 %), quedan
sin transformarse, constituyendo la fraccion gasolina, como oxigenados
mayoritarios, acetona, acido acético y diferentes grupos fenolicos. Los indices de
reaccion de la Tabla 6.2 (conversion de oxigenados, grado de desoxigenacion (ec.
(4.3)) y rendimiento de liquido) cuantifican la transformacion de los oxigenados

del bio-oil en el craqueo de la mezcla.

El rendimiento de producto liquido (hidrocarburos y oxigenados en la

gasolina) esta referido a la mezcla alimentada:

_ Liquido producto

100 (6.1.)

L . .y
Alimentacion
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Tabla 6.2. Efecto de la temperatura y del tiempo de reaccion sobre la conversion,
grado de desoxigenacion, rendimiento de producto liquido y relacion
Ox./C del mismo, en el craqueo de la mezcla VGO (80 %)/Bio-oil (20
%). Catalizador, CY; C/O, 6 Zear Zatimy -

Tiempo, s 500 °C 530 °C 560 °C

3 82.3 86.6 89.8

XBio-oil 6 82.6 87.1 91.2
10 84.7 87.5 91.7

3 90.8 92.7 94.6

GD 6 91.0 93.0 95.0
10 91.3 93.2 95.4

3 64.2 60.6 54.9

RL 6 62.2 59.3 51.9
10 60.6 56.4 48.5

3 0.10 0.09 0.09

Ox./C 6 0.10 0.09 0.08
10 0.10 0.09 0.08

Se observa que el grado de desoxigenacion (90.8-95.4 %) es muy superior
al obtenido en el craqueo del bio-oil (80.4-84.2 %, Tabla B.4), lo que
corresponde a una mayor conversion del bio-oil en la mezcla que cuando se ha
alimentado solo. Esta mayor conversion se explica por la comprobada mayor
reactividad del bio-oil que el VGO en las condiciones estudiadas, dada la elevada
velocidad de reaccion de las etapas de deshidratacion y craqueo de los
oxigenados, por lo que el mayor tiempo espacial efectivo en el craqueo de la

mezcla favorece su conversion.
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Por otro lado, el rendimiento de liquido (en el intervalo entre 64 % a 500
°C y 48 % a 560 °C) es ligeramente menor que el tedrico (en el intervalo entre 66
% a 500°C y 55% a 560 °C). Este rendimiento teoérico se ha calculado como
media ponderada de los rendimientos del craqueo del VGO contenido (suma de
los rendimientos de gasolina, LCO y HCO) (Figura C.2) y del craqueo del bio-oil
(Tabla B.4), en las mismas condiciones. El contenido de oxigeno en el liquido es
acorde con el valor medio obtenido ponderando los resultados para las

alimentaciones individuales.

6.1.4.2. Hidrocarburos

El efecto de la temperatura y del tiempo de reaccion sobre los
rendimientos de las familias de los componentes de la fraccion gasolina se
muestra en las Figuras 6.6a y 6.6b, respectivamente. Los componentes
mayoritarios de esta gasolina son los aromaticos y las olefinas, en este orden a
500 °C. Al aumentar la temperatura de reaccion (Figura 6.6a) disminuye el
rendimiento de aromaticos y de i-parafinas, mientras que aumenta el de olefinas,
componentes mayoritarios a 560 °C. Estos resultados se justifican porque se
desfavorecen en gran medida las reacciones de transferencia de hidrogeno
(reacciones reversibles y exotérmicas), las cuales en las condiciones del FCC son
responsables de la transformacion de olefinas y naftenos (el rendimiento de estos

es pequefio) en parafinas y aromaticos.

Ademas, el aumento de la temperatura favorece el craqueo por escision f3
de cadenas laterales de componentes de las fracciones LCO y HCO, lo que
contribuye a la formacion de olefinas, cuyo rendimiento aumenta notablemente,
en particular desde 500 hasta 530 °C.

Este efecto de la temperatura es también observado en el craqueo del VGO
(Aitani y cols., 2000; Arandes y cols., 2000), que es mayoritario en la
alimentacion, y el hecho de que sea tan notable en el craqueo de la mezcla, se
debera probablemente al mayor tiempo espacial efectivo para el craqueo de los

componentes del VGO en la mezcla.
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Por el contrario, el aumento del tiempo de reaccion (Figura 6.6b) favorece
el desarrollo de las reacciones de transferencia de hidrogeno, y en consecuencia
aumenta el rendimiento de aromaticos y de i-parafinas, disminuyendo el
rendimiento de olefinas. Este aumento de las i-parafinas, en mayor medida que el
de parafinas lineales, como consecuencia de la transferencia de hidrégeno, ha
sido comprobado en el craqueo del VGO por otros autores (Aitani y cols., 2000;
Arandes y cols., 2000; Buchanan, 2000; den Hollander y cols., 2002a; Siddiqui y
cols. 2011).

En las Figuras 6.7-6.10 se estudia con mayor detalle el efecto de la
temperatura (graficas a) y del tiempo de reaccion (graficas b) sobre los
rendimientos de los componentes individuales de cada familia de hidrocarburos

de la gasolina, ordenados por su nimero de atomos de carbono.

En la Figura 6.7a se observa que junto con la limitacién termodinamica del
equilibrio de las reacciones de transferencia de hidrdgeno, contribuira a la
disminucion del rendimiento de aromaticos Cg-C;; al aumentar la temperatura, el
hecho de que se favorece el craqueo de las cadenas laterales (desalquilacion) para
formar aromaticos Cq y C; junto con componentes gaseosos de las fracciones de

gas seco y LPG.

El resultado del efecto del tiempo de reaccion (Figura 6.7b), parece
ratificar este craqueo de las cadenas laterales, que se favorece para los Cy y Cy al

aumentar el tiempo de reaccion, con formacion de aromaticos mas ligeros.

El rendimiento de las parafinas lineales disminuye al aumentar la
temperatura, salvo para las del intervalo C;;-C;, (Figura 6.8a), que aumentan.
Este resultado contradice aparentemente la mayor reactividad en el craqueo al
aumentar el nimero de atomos de carbono de las n-parafinas, en general poco
reactivas (den Hollander y cols., 2002b). El aumento de las n-parafinas C;;-C;,
puede explicarse porque sea mas importante el aumento de la temperatura para
favorecer el craqueo de las cadenas lineales de las fracciones pesadas (VGO y
LCO). Este resultado e interpretacion son acordes con el aumento del
rendimiento de estas n-parafinas C;;-Ci, al aumentar el tiempo de reaccion
(Figura 6.8b).
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Al resultado de disminucion del rendimiento de las parafinas Cs-Cy, al
aumentar la temperatura (Figura 6.8a) puede contribuir que: i) se favorece su
craqueo; y ii) se desfavorece su formacion desde las correspondientes olefinas
por transferencia de hidrogeno. El aumento de los rendimientos de todas la n-
parafinas al aumentar el tiempo de reaccion (Figura 6.8b) es acorde con esta

hipotesis.

Como consecuencia del efecto de la temperatura y tiempo de reaccion
sobre los rendimientos de la n-parafinas, el efecto sobre el rendimiento de
olefinas es el opuesto, aumentando el rendimiento de todas las olefinas Cs-Cq al
aumentar la temperatura (Figura 6.9a) y disminuyendo al aumentar el tiempo de
reaccion (Figura 6.9b). Contribuira a este efecto del tiempo de reaccion, el

sobrecraqueo de las olefinas, dada su notable reactividad de craqueo por escision

B.

La importancia de las reacciones de transferencia de hidrogeno se ratifica
con los resultados para la i-parafinas, cuyo rendimiento disminuye al aumentar la
temperatura (Figura 6.10a) y aumenta al aumentar el tiempo de reaccion (Figura
6.10b) al desfavorecerse y favorecerse, respectivamente, las reacciones de

transferencia de hidrogeno.

Como consecuencia del efecto de la temperatura y del tiempo de reaccion,
la composicion de la gasolina es mas olefinica al aumentar la temperatura y
menos al aumentar el tiempo de reaccion, como se observa en la Tabla 6.3 en la
que se han relacionado las relaciones de los contenidos de olefinas/parafinas para
los componentes Cs y Cq de la gasolina. Ademads, al aumentar la temperatura
disminuye la relacion de i-olefinas (de mayor interés comercial) respecto a las
olefinas lineales, debido a la atenuacidn en las reacciones de isomerizacion. Al
aumentar el tiempo de reaccion se observa la misma tendencia. Por otro lado, al
aumentar la temperatura y atenuarse en consecuencia las reacciones de
isomerizacion (formacion desde parafinas lineales) y de transferencia de
hidrogeno (formacion desde i-olefinas), también disminuye la isoparafinidad de
la gasolina (Tabla 6.4) y sin que se observe un efecto significativo del tiempo de

reaccion.
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Tabla 6.3. Efecto de la temperatura y del tiempo de reaccion sobre la olefinidad
y la ramificacion de las olefinas de los componentes Cs y Cq de la
gasolina producto, en el craqueo de la mezcla VGO (80 %)/Bio-oil

(20 %). Catalizador, CY; C/O, 6 Zeat (Eatim) -

Tiempo, s 500 °C 530 °C 560 °C
3 0.50 0.72 0.72
Cs /Cs Total 6 0.47 0.58 0.62
10 0.47 0.53 0.60
3 0.48 0.60 0.64
Cs /Cé Total 6 0.46 0.55 0.58
10 0.41 0.49 0.54
3 1.39 1.34 1.19
i-Cs /n-Cs~ 6 1.43 1.27 1.11
10 1.27 1.23 1.16
3 0.74 0.65 0.46
i-Cs /n-Cq4~ 6 0.57 0.56 0.44
10 0.52 0.52 0.45
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Tabla 6.4. Efecto de la temperatura y del tiempo de reaccion sobre la
ramificacion de las parafinas Cs y C¢ de la gasolina producto, en el
craqueo de la mezcla VGO (80 %)/Bio-oil (20 %). Catalizador; CY;
C/O, 6 gear (galim)_l-

Tiempo, s 500 °C 530 °C 560 °C
3 7.48 4.71 4.34
i-Cs/n-Cs 6 7.54 6.25 5.06
10 7.14 6.91 6.36
3 4.66 2.45 2.30
i-Co/n-C, 6 4.22 3.38 2.64
10 4.29 3.56 2.72

6.1.4.3. El papel de la transferencia de hidrogeno

Los resultados anteriores ponen de manifiesto la importancia de las
reacciones de transferencia de hidrégeno en el craqueo de la mezcla VGO/Bio-
oil. La importancia de estas reacciones es bien conocida en el FCC (Kissin, 2001)
y ademas, ha sido utilizada en la bibliografia para justificar el aumento del
rendimiento de hidrocarburos cuando se co-alimenta el bio-oil con una fraccion
de hidrocarburos (Corma y cols., 2007a; Fogassy y cols., 2010; de Miguel
Mercader y cols., 2010a), lo que es aplicable aqui para explicar la importancia de

estas reacciones en la co-alimentacion de bio-oil con VGO.

En cuanto a la importancia de las reacciones de transferencia de hidrégeno,
han sido también un argumento utilizado (Al-Sawabi y cols., 2012) para justificar
resultados aparentemente contradictorios del craqueo de mezclas VGO/Bio-oil,
por corresponder a diferentes temperaturas y tiempos de reaccion. Los resultados
de esta tesis, antes comentados, ponen de manifiesto que dentro de los intervalos
de las condiciones del FCC, al aumentar la temperatura y disminuir el tiempo de

reaccion se desfavorecen estas reacciones, disminuyendo en la gasolina la
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concentracion de aromaticos y aumentando la de olefinas. En este sentido cabe
sefnalar que la mayoria de las condiciones experimentales en que se destaca el
aumento del contenido de aromaticos en la gasolina producto del craqueo de la
mezcla VGO/Bio-oil (Fogassy y cols., 2010; Agblevor y cols., 2012; Thegarid y
cols., 2014), corresponden a experimentos a temperatura moderada, realizados en
reactor MAT o con catalizadores no equilibrados y por tanto con una notable

acidez, condiciones que favorecen la transferencia de hidrogeno.

Atendiendo a este relevante efecto de la transferencia de hidrogeno en la
composicion de la gasolina, cabe resaltar que el reducido tiempo de residencia en
el reactor simulador del riser, es especialmente adecuado para obtener resultados
representativos de las condiciones del riser industrial, lo que es un argumento a

favor de la calidad de los resultados obtenidos.

Ahora bien, tal como han determinado Doronin y cols. (2013) en la co-
alimentacion de aceites vegetales y VGO, la relacion de donantes de hidrogeno
(parafinas y naftenos del VGO) y de aceptores (carbocationes generados por
adsorcion en los centros acidos de las olefinas derivadas del aceite) debe ser
adecuada para que el efecto sinérgico sea positivo (con aumento del rendimiento
de gasolina), porque una alta concentracion de olefinas (como consecuencia de
una relacion aceite/VGO en la alimentacion mayor del 10 %) favorece las
reacciones de ciclacion y aromatizacion de las olefinas, con formacion de mono-
y poliaromaticos, constituyentes del coque que desactiva el catalizador. Cabe por
tanto considerar la importancia que tendra la relacion VGO/Bio-oil sobre los

resultados y el interés de estudiar en el futuro el efecto de esta relacion.

6.1.5. Comparacion con el craqueo de las alimentaciones

individuales

Aunque los resultados dependen de la temperatura y tiempo de reaccion,
en la Figura 6.11 se han tomado como ejemplo los resultados a 500 °C y 6 s, para
comparar los rendimientos de las fracciones de productos (grafica a) y la
composicion de la gasolina (grafica b), correspondientes al craqueo de VGO, bio-
oil (BO) y la mezcla (MX).
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En el craqueo del bio-oil se observa, ademas del notable rendimiento de
CO y CO, (Figura 6.11a), que para estas condiciones el rendimiento de gas seco,
gasolina y coque es mayor que los correspondientes al VGO, mientras que es
menor el rendimiento de LPG, muy pequefio el de LCO y nulo el de HCO. Los
rendimientos del craqueo de la mezcla son intermedios, pero no corresponden a
la media ponderada, salvo los rendimientos de LCO y HCO (dado el pequefio y
nulo valor, respectivamente, para el bio-oil) y de LPG (ligeramente mayor al
esperado). Destaca que los rendimientos de CO y CO, son muy pequefios, 1o que
evidencia que con la mezcla VGO/Bio-oil queda mitigada la descarbonilacion y
descarboxilacion, caracteristicas del craqueo del bio-oil, y se favorece el craqueo
selectivo de la gasolina hacia gas seco y LPG. Ahora bien, el rendimiento de
gasolina es mayor que el que corresponderia a la media ponderada, por lo que la
co-alimentacion desfavorece el sobrecraqueo de los hidrocarburos de esta

fraccion, mayoritariamente derivados del craqueo del VGO.

Centrandonos en el rendimiento de los componentes de la fraccion
gasolina (Figura 6.11b), el rendimiento de oxigenados del craqueo del bio-oil
disminuye en gran medida en el craqueo de la mezcla, siendo practicamente
acetona, acido acético y fenoles. La formacion de aromaticos es acorde con la
media ponderada para las alimentaciones individuales, siendo mayor el
rendimiento de naftenos, n-parafinas y olefinas al de estas alimentaciones y el

rendimiento de i-parafinas similar al correspondiente al craqueo de VGO.

Ademas de la importancia de las reacciones de transferencia de hidrogeno
(antes comentado) para explicar los resultados, presumiblemente tendra también
una importancia relevante la competencia entre los oxigenados e hidrocarburos
en su adsorcion sobre los centros acidos, competencia favorable a los primeros en
las condiciones de reaccidn, teniendo en cuenta la afinidad de los oxigenados por
centros hidrofilicos como los de la zeolita y la matriz (que ademas contiene
caolin como carga inerte). Su mayor velocidad y constante de equilibrio de
adsorcion favorece la reactividad de los oxigenados, retrasando el sobrecraqueo
de los hidrocarburos derivados del VGO que componen la fraccion gasolina. Este
argumento ha sido utilizado por Doronin y cols. (2013) para explicar el aumento
del rendimiento de gasolina (de hasta el 10 %) al co-alimentar un contenido

moderado de aceites vegetales con el VGO.
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Figura 6.11. Comparacion de los rendimientos de las fracciones de productos (a)
y de las familias de componentes de la fraccion gasolina (b), en el
craqueo de VGO, bio-oil y mezcla VGO (80 %)/Bio-oil (20 %).
Catalizador, CY; 500 °C; C/O, 6 g (galim)_l; t, 6s.
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Otro argumento para justificar el mayor rendimiento de gasolina con la co-
alimentacion surge al considerar el menor rendimiento de coque (cuya formacion
esta favorecida por reacciones de transferencia de hidrogeno antes comentadas y
desfavorecida por la presencia de agua en el medio de reaccion) y su incidencia
en una menor desactivacion del catalizador. Este aspecto se estudiara en el
Apartado 7, pero es un argumento interesante para explicar el menor rendimiento
de CO y CO,, porque las reacciones de descarbonilacion y descarboxilacion, asi
como las de descomposicion a gases secos, tienen un origen principalmente
térmico, por lo que son competitivas con las reacciones cataliticas y

desfavorecidas al mantener la actividad del catalizador.
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6.2. CATALIZADOR HIBRIDO (HY/HZSM-5)

El catalizador estd constituido por una mezcla del comercial CY y un
catalizador (CZ) preparado con zeolita HZSM-5, ambos descritos en el Apartado
2.2. La mezcla fisica de los dos catalizadores se ha realizado con la relacion
masica CY/CZ, al 80/20 % en masa, y se ha denominado CH.

El interés de utilizar un catalizador de zeolita HZSM-5 como aditivo, esta
motivado por el buen comportamiento de este catalizador en el craqueo
individual del bio-oil (Apartado 5). Este catalizador es muy activo para el
craqueo y desoxigenacion de los oxigenados del bio-oil, como es bien conocido
desde su presentacion (Chang y Silvestri, 1977). Por las caracteristicas de los
microporos de la zeolita HZSM-5, con moderadas selectividad de forma y acidez,
tiene pocas restricciones difusionales para los oxigenados y minimiza la
formacion de coque y de productos indeseables del sobrecraqueo, como metano,
y de descarboxilacion y descarbonilacion (CO, y CO) (Ibafiez y cols., 2012;
Valle y cols., 2012).

Ademas, los catalizadores de zeolita HZSM-5 son utilizados como aditivos
de los catalizadores de craqueo de VGO en las unidades FCC, porque
contribuyen a aumentar el indice de octanos de la gasolina, al favorecer las
reacciones de isomerizacion y aumentar el rendimiento de olefinas en la fraccion
LPG, dirigiendo selectivamente el sobrecraqueo de la gasolina hacia estos
productos de alto interés comercial, en detrimento de la formacion de gas seco.
Ademas, minimizan las reacciones secundarias de condensacion de olefinas y
transferencia de hidrogeno. Este comportamiento se debe a la selectividad de
forma de la zeolita HZSM-5, con canales de reducido diametro y sin “cajas” en
las intersecciones, lo que impide la ubicacion de los intermedios de las
reacciones bimoleculares, potenciando el craqueo monomolecular (Arandes y
cols., 2000; Buchanan y cols., 2000; den Hollander y cols., 2002a; Liu y cols.,
2004; Corma y Martinez, 2005).

Atendiendo a estas premisas, resulta interesante estudiar el
comportamiento de este catalizador hibrido en el craqueo de la mezcla VGO/Bio-

oil, comparando los resultados con los del Apartado 6.1, para evaluar las
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sinergias de los dos catalizadores. Con este objetivo, los experimentos se han

realizado en las condiciones indicadas en el Apartado 6.1.

6.2.1. Conversiones y rendimientos de las fracciones de productos

La conversion con el catalizador hibrido es aproximadamente un 3 %
inferior a la obtenida con el catalizador CY (Figura 6.12), lo que puede atribuirse
a las limitaciones difusionales en la zeolita HZSM-5 de los componentes de
mayor peso molecular de la mezcla alimentada, componentes de la fraccion LCO
y HCO del VGO. El rendimiento de productos carbonados es ligeramente mayor
con el catalizador hibrido (Figura 6.13a), mientras que el de H,O es muy
parecido para los dos catalizadores, siendo algo superior en el catalizador hibrido
(Figura 6.13b). El rendimiento de coque es ligeramente menor con el catalizador
hibrido (Figura 6.13¢).
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Figura 6.12. Comparacion del efecto de la temperatura sobre la conversion de la
mezcla VGO (80 %)/Bio-oil (20 %). Catalizador, CY (comercial) y
CH (hibrido); C/O, 6 g . (galim)'l; t,6s.
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6.2.2. Conversion y rendimientos en base seca
6.2.2.1. Efecto de las condiciones de operacion

Los rendimientos de productos tienen una notable diferencia con los del
catalizador CY. Es destacable el menor rendimiento de la fraccion gasolina
(Figura 6.14d), como consecuencia, por un lado del sobrecraqueo a LPG (Figura
6.14¢) y por otro, por la menor transformacion de las fracciones pesadas del
VGO, con componentes (especialmente los del HCO) con notables limitaciones
difusionales en los microporos de la zeolita HZSM-5 ¢ incluso en la matriz de
este catalizador, carente de macroporos. Como consecuencia, con el catalizador
hibrido es mayor el rendimiento de LCO (Figura 6.14¢) y de HCO (Figura 6.14f).

El rendimiento de coque (Figura 6.14g) es ligeramente menor en el
catalizador hibrido y a pesar del mayor sobrecraqueo de la gasolina, el
rendimiento de CO y CO, es similar al del catalizador CY (Figura 6.14a) y
menor el de gas seco (Figura 6.14b). Esta capacidad de la zeolita HZSM-5 para
aumentar el rendimiento de LPG es bien conocida (Arandes y cols., 2000;
Buchanan, 2000, den Hollander y cols 2002a), asi como su selectividad para la
obtencion de olefinas ligeras, en detrimento de las reacciones de
descarbonilacion y descarboxilacion y descomposicion a metano (Ibafiez y cols.,
2012; Valle y cols., 2012).

También esta bien establecida su menor capacidad de formacion de coque,
debido a su moderada acidez y a la facilidad para el arrastre de los precursores
del coque hacia el exterior de su estructura porosa tridimensional (Castafio y
cols., 2011; Elordi y cols., 2011), arrastre que se ve potenciado por el H,O en el
medio de reaccion (contenida en el bio-oil y producto de la deshidratacion de

oxigenados).
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6.2.2.2. Evolucion de los rendimientos con la conversion

La mayor capacidad de sobrecraqueo del catalizador hibrido se pone de
manifiesto en la Figura 6.15c, no solo por el menor rendimiento de gasolina, sino
porque el maximo del rendimiento de gasolina corresponde a un menor avance de
la reaccion. Como consecuencia de que se favorece el sobrecraqueo, con el
catalizador hibrido es mayor el rendimiento de LPG y la diferencia entre los dos
catalizadores se mantiene al aumentar la conversion (Figura 6.15b), sin que

aumente significativamente el rendimiento de gas seco (Figura 6.15a).

6.2.3. Composicion de la fraccion de gases

Al utilizar el catalizador hibrido, el aumento del rendimiento global de
olefinas ligeras es notable (Figura 6.16). En todo el intervalo de temperatura es
mayor el rendimiento de etileno, siendo menores los de metano y etano (Figura
6.16a). En la fraccion C; (Figura 6.16b) es mayor el rendimiento de propileno y
el de propano. También el rendimiento de los diferentes componentes de la
fraccion C, (olefinas y parafinas) son mayores con el catalizador hibrido (Figuras
6.17ay 6.17b).

Los resultados de olefinidad relacionados en la Tabla 6.5 ponen de
manifiesto que con la utilizacion del catalizador hibrido, el aumento del
rendimiento de gases lleva implicito el aumento selectivo de las olefinas, lo que
se explica por la limitada actividad de la zeolita HZSM-5 para la las reacciones
de transferencia de hidrégeno. Como se observa, las concentraciones de etileno y
de buteno son especialmente favorecidas por la utilizacion del catalizador
hibrido, lo que es una caracteristica de la zeolita HZSM-5 en su intervencion en
el mecanismo de oligomerizacion-craqueo de interconversion de las olefinas
ligeras (Epelde, 2013).
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Tabla 6.5. Comparacion de la olefinidad de las familias C,-C, de la fraccion de
gases en el craqueo de la mezcla VGO (80 %)/Bio-oil (20 %).
Catalizador, CY (comercial) y CH (hibrido); C/O, 6 g.. (galim)'l; t, 6.

Catalizador 500 °C 530 °C 560 °C

CY 0.63 0.66 0.65
C2=/C2 Total

CH 0.78 0.80 0.75

CY 0.75 0.73 0.72
C3=/C3 Total

CH 0.75 0.74 0.73

CY 0.48 0.49 0.51
C4=/C4 Total

CH 0.60 0.60 0.61

6.2.4. Composicion de la fraccion gasolina
6.2.4.1. Oxigenados

En la Tabla 6.6 se comparan los resultados de conversion de los
oxigenados del bio-oil en la mezcla, grado de desoxigenacion, rendimiento de
producto liquido y relacion oxigeno/carbono en éste, para un tiempo de reaccion

determinado (6 s) tomado como ejemplo.

Los resultados indican que con el catalizador hibrido es mayor la
conversion de los oxigenados en la alimentacion, asi como el grado de
desoxigenacion, mientras que disminuye el rendimiento de productos liquidos
carbonados, los cuales tienen menor relacion Ox./C. Estos resultados son
consecuencia de que por las limitaciones difusionales de los hidrocarburos de las
fracciones LCO y HCO del VGO en la zeolita HZSM-5, la incorporacion de esta
zeolita favorece selectivamente las reacciones de craqueo y deshidratacion de los
oxigenados del bio-oil (al disponer de una mayor relacion C/O efectiva), y en
menor medida también favorece el sobrecraqueo de los componentes de la
fraccion gasolina derivados del VGO. Esta elevada desoxigenacion da al

producto liquido mejores perspectivas para su uso como combustible.
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Tabla 6.6. Comparacion del efecto de la temperatura sobre la conversion, grado
de desoxigenacion, rendimiento de producto liquido y relacion Ox./C
del mismo en el craqueo de la mezcla VGO (80 %)/Bio-oil (20 %).
Catalizador, CY (comercial) y CH (hibrido); C/O, 6 g.. (galim)'l; t, 6.

Catalizador 500 °C 530 °C 560 °C
CY 82.6 87.1 91.2
XBio-oil
CH 86.0 89.5 934
CY 91.0 93.0 95.0
GD
CH 92.5 95.1 96.7
CY 62.2 59.3 51.9
R,
CH 60.3 56.9 50.3
CY 0.10 0.09 0.08
Ox./C
CH 0.09 0.08 0.08

6.2.4.2. Hidrocarburos

Como se ha comentado anteriormente, por las limitaciones difusionales de
la zeolita HZSM-5 y por su capacidad de sobrecraqueo de la gasolina, con el
catalizador hibrido es menor el rendimiento de esta fraccion de productos.
Ademas, la composicion de la gasolina es notablemente diferente con los dos

catalizadores (Figura 6.18).

Destaca el menor rendimiento de aromaticos con el catalizador hibrido, a
lo que pueden contribuir: i) la menor formacién de aromaticos de esta fraccion,
por ruptura de enlaces de grupos entre anillos aromaticos de la fraccion LCO, que
no tiene acceso a los microporos de la zeolita HZSM-5; y ii) la pequeifia actividad
de la zeolita HZSM-5 para las reacciones bimoleculares de transferencia de
hidrogeno, oligomerizacion de olefinas y condensacion Diels-Alder (Chen y
Bridger, 1996; Dutta y cols., 2004).
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Figura 6.18. Comparacion de los rendimientos de las familias de componentes
de la fraccién gasolina en el craqueo de la mezcla VGO (80
%)/Bio-oil (20 %). Catalizador, CY (comercial) y CH (hibrido);
530 °C; C/O, 6 eat atimy 5 1, 6 5.

Por otra parte, los rendimientos de naftenos, olefinas e i-parafinas son
ligeramente menores con el catalizador hibrido, porque la zeolita HZSM-5
favorece el craqueo de estas familias a LPG, siendo el rendimiento de n-parafinas

(menos reactivas en el craqueo) practicamente igual para los dos catalizadores.

En la Figura 6.19 se comparan los rendimientos individuales de cada
familia de compuestos de la gasolina, ordenados por su niimero de atomos de
carbono. Para los aromaticos (Figura 6.19a) se observa que con el catalizador
hibrido son menores los rendimientos de todos los componentes, en particular los
correspondientes a los Cs-Cyg, productos de la desalquilacion y ruptura de enlaces
de aromaticos pesados de las fracciones LCO y HCO. En el caso de las n-
parafinas (Figura 6.19b), olefinas (Figura 6.19¢) e i-parafinas (Figura 6.19d) se
observa que el catalizador hibrido favorece ligeramente su craqueo, excepto el de
las parafinas C;;-C,, que presumiblemente tendran limitada su difusion en la
zeolita HZSM-5.
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Figura 6.19. Comparacion de los rendimientos de los componentes individuales
de las familias de la fraccion gasolina: aromaticos (a), n-parafinas
(b), olefinas (c) e isoparafinas (d) en el craqueo de la mezcla VGO
(80 %)/Bio-oil (20 %). Catalizador CY (comercial) y CH (hibrido);
530 °C; C/O, 6 ot Eatimy 3 1, 6 5.

La disminuciéon de aromaticos en la gasolina con la utilizacion del
catalizador hibrido tiene un importante interés comercial para la incorporacion de

esta gasolina al pool de refineria.

Otro aspecto importante es la disminucion de la actividad de isomerizacion
del catalizador con la incorporacion de la zeolita HZSM-5, lo que tiene como
consecuencia la disminucion de la fraccion de iso-olefinas Cs y Cq y de las

fracciones de isoparafinas Cs-Cy (Tabla 6.7-6.8).

El efecto sobre la olefinidad de la gasolina es diferente en funcion de la

temperatura (Tabla 6.7). A 550 °C la gasolina es menos olefinica con el
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catalizador hibrido, pero a temperaturas superiores, para las que se atenuan las
reacciones de transferencia de hidrogeno, la olefinidad es mayor para este
catalizador, lo que indica que esta atenuacion de la transferencia de hidrogeno es

mayor para la zeolita HZSM-5 del catalizador hibrido.

Tabla 6.7. Comparacion del efecto de la temperatura sobre la olefinidad e iso-
olefinidad de los componentes Cs y C¢ de la gasolina producto en el
craqueo de la mezcla VGO (80 %)/Bio-oil (20 %). Catalizador CY
(comercial) y CH (hibrido); C/O, 6 gear atim) 5 t, 6 5.

Catalizador 500 °C 530 °C 560 °C

CY 0.47 0.58 0.62
C5=/C5 Total

CH 0.35 0.57 0.68

CYy 0.46 0.55 0.58
C6=/C6 Total

CH 0.42 0.63 0.66

CY 1.43 1.27 1.11
i-C5=/n-C5=

CH 1.17 1.03 0.92

CY 0.57 0.56 0.44
i-C6=/Il-C6=

CH 0.33 0.30 0.18
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Tabla 6.8. Comparacion del efecto de la temperatura sobre la isoparafinidad de
componentes de la gasolina producto en el craqueo de la mezcla VGO
(80 %)/Bio-oil (20 %). Catalizador, CY (comercial) y CH (hibrido);
C/O, 6 gex (galim)_l; t, 6.

Catalizador 500 °C 530 °C 560 °C
CY 7.54 6.25 5.06
i-Cs/Il-Cs
CH 7.01 6.10 4.25
CY 4.22 3.38 2.64
i'Cﬁ/n'Cﬁ
CH 2.49 1.65 1.06
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CHAPTER VII

STUDY OF DEACTIVATED CATALYSTS

ABSTRACT

This Chapter deals with the coke deposition, being the cause of
deactivation of the commercial catalyst used with the different feeds (bio-oil,
vacuum gas oil and their mixture). The following will be addressed: i) the
deterioration of catalyst physical properties; ii) the nature and location of the
coke in the porous structure of the catalyst particle; and iii) the mechanisms of
coke formation for each feed and synergies between the mechanisms of coke
formation from the oxygenates of bio-oil and from hydrocarbons of VGO.

Accordingly, the following techniques have been applied to CY
deactivated catalyst: N, adsorption-desorption, FTIR, TPO, NMR, Raman and
XPS.




DESACTIVACION DEL CATALIZADOR POR COQUE

7. DESACTIVACION DEL CATALIZADOR POR
COQUE

El particular disefio (reactor de transporte neumatico, seccion de stripping,
regenerador de lecho fluidizado) y la operacion de la unidad FCC, estan
condicionados por la desactivacion del catalizador (Fernandes y cols., 2012;
Sadeghbeigi, 2012). Aunque en esta desactivacion contribuyen diferentes causas
(envenenamiento, deposicion de coque y pérdida de material por atricion), la
razén de la rapida desactivacion es la deposicion de coque, favorecida por las
condiciones de operacion (elevada temperatura y elevado peso molecular de la

alimentacion).

De la misma forma que la unidad FCC esta en permanente desarrollo
tecnologico, el disefio del catalizador estd en una evolucidon continuada para
paliar el efecto de la deposicion de coque. Para este objetivo tiene un efecto
relevante la aglomeracion de las zeolitas USY microporosas en matrices con
meso- y macroporos, que tienen una ligera acidez para favorecer el craqueo de
grandes moléculas, precursores iniciales del coque. Con este disefio de las
particulas de catalizador se favorece el deposito del coque en la matriz,
retrasando el bloqueo de las entradas de los microporos de la zeolita, de 0.74 nm
de didmetro y con intersecciones con forma de cavidades (cada una con cuatro
canales de salida) con diametro de 1.2 nm. Las zeolitas, preparadas por
desaluminizacion de las HY, son ideales para maximizar la produccion de
destilados medios, tanto por su tamafio de poros como por su acidez (Castafio y
cols., 2011; Elordi y cols., 2011), aunque tienen una estructura porosa que
permite el desarrollo de las reacciones bimoleculares de transferencia de
hidrogeno, con formacién de aromaticos y posteriores etapas de condensacion, a
partir de los reactantes y productos del craqueo. Igualmente, los microporos de la
zeolita son facilmente bloqueados por la deposicion de constituyentes del coque,

que quedan encapsulados en las cavidades.

En contraste, en la unidad FCC se da la circunstancia de que el contenido
de coque en el catalizador desactivado adquiere un papel clave en el balance
energético de la unidad, porque el calor requerido en el adiabatico reactor riser,

para satisfacer el requerimiento energético del craqueo (fuertemente
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endotérmico), es suministrado por la entrada de catalizador caliente proveniente

del regenerador, en el que tiene lugar la combustion del coque con aire.

Atendiendo a la importancia del proceso FCC, la desactivacion por coque
del catalizador de este proceso ha merecido una gran atencion (Cerqueira y cols.,
2008), dentro del mas amplio campo de estudio de la desactivacion por coque de
catalizadores acidos (Guisnet y Magnoux, 2001; Guisnet y cols., 2009; Guisnet y
Ramoa-Ribeiro, 2011).

Sin embargo, la co-alimentaciéon de bio-oil plantea una serie de
incertidumbres sobre la deposicion de coque en las condiciones del FCC y de
como afecta a las propiedades del catalizador, asi como sobre la estructura del
coque, importante porque condicionara la cinética de su combustion en el

regenerador y el calor de combustion.

La deposicion de coque en la transformacion en hidrocarburos de la
fraccion acuosa del bio-oil o del bio-oil remanente de la deposicion previa y en
linea de la lignina pirolitica, ha sido estudiada principalmente con catalizadores
de zeolita HZSM-5 (Gayubo y cols., 2004c, 2005; Ibafiez y cols., 2012; Valle y
cols., 2012). Los resultados ponen de manifiesto la importancia de las
condiciones de reaccion en el contenido y composicion del coque y en su
heterogénea distribucion en la estructura de poros de la particula de catalizador.
Asi, respecto a las condiciones de operacién, puede establecerse: i) la
importancia de la naturaleza de los oxigenados y su diferente capacidad como
precursores del coque; ii) la dependencia con la concentracion de oxigenados en
el medio de reaccidon y por tanto la relacion de la deposicion del coque con el
nivel de conversion; iii) el papel de la co-alimentacion con el bio-oil de
compuestos como el metanol, para atenuar la formacion de coque, al aumentar la
relacion H/C del medio, asi como del H,O en el medio, para atenuar la fuerza
acida de los centros y como consecuencia su capacidad de condensacion de los

precursores del coque.

El analisis del coque, mediante combustion a temperatura programada y
por utilizacion de técnicas espectroscopicas, ha puesto de manifiesto que el coque
tiene una fraccion de origen térmico, formada por polimerizacion de los fenoles

derivados de la pirolisis de la lignina y cuya ubicacion en la particulas de
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catalizador (zeolita HZSM-5 aglomerada con bentonita) esta en los meso- y
macroporos de la bentonita utilizada como aglomerante, mientras que en el
interior de los microporos de la zeolita se forma una fraccidn de coque
constituida por aromaticos cuya condensacion, y circulacion hacia el exterior en
su crecimiento, estdn condicionadas por la acidez, severidad de forma y
estructura tridimensional de los canales cristalinos de la zeolita (Ibafiez y cols.,
2012; Valle y cols., 2012).

Graga y cols. (2009a,b, 2010, 2011, 2012, 2013) han estudiado el craqueo
conjunto sobre catalizador de zeolita HY, de compuestos modelo del bio-oil con
hidrocarburos puros, aunque a temperatura por debajo de 450 °C y por tanto
inferior a la del FCC. Atendiendo a los resultados, estos autores hacen hincapié
en el efecto sobre la formacion de coque de la competencia de las etapas de
difusion y adsorcion entre oxigenados e hidrocarburos. Como consecuencia, el
efecto de co-alimentar un hidrocarburo depende de la naturaleza de éste,
aumentando el contenido de coque al co-alimentar el fenol con n-hexadecano, y

disminuyendo este contenido cuando se alimenta con metilciclohexano.

Bertero y cols. (2013a,b) han utilizado un catalizador y condiciones de
FCC para el craqueo de compuestos modelo del bio-oil, observando la deposicion
de coque de origen térmico en la matriz del catalizador y concluyendo que este
coque tiene menos importancia en la desactivacion del catalizador que el coque
catalitico, formado en el interior de los canales cristalinos de la zeolita y que
bloquea los centros acidos. Asi mismo, dan una notable importancia al papel del

agua del bio-oil como agente atenuador de la formacion de coque.

Gueudré y cols. (2014) en el craqueo de una mezcla de VGO y de la
fraccion organica de bio-oil (tanto hidrotratado como obtenido por pirolisis
catalitica), en reactor de lecho fijo, MAT y a 500 °C, utilizando catalizadores de
zeolita USY y comerciales de FCC equilibrado, han determinado que el
rendimiento de coque es mayor que el correspondiente al craqueo del VGO y que
contribuyen a este rendimiento dos mecanismos de formacién de coque, con un
papel relevante del bio-coque, derivado del bio-oil (por condensacion de los
fenoles y oligdbmeros de la lignina) en la formacion de coque amorfo depositado

mayoritariamente en los meso- y macroporos de la matriz del catalizador,
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mientras que a partir del VGO se forma una segunda fraccion del coque,

poliaromatica y grafitica, que queda retenida en las cavidades de la zeolita.

Atendiendo a estas consideraciones resulta interesante profundizar en el
conocimiento de como afecta a la desactivacion del catalizador la co-
alimentacion del bio-oil completo (sin separacion de fases ni tratamiento previos
y con H,0O) con el VGO, asi como al contenido de coque depositado y a su
estructura. Contribuye al interés de los resultados, que se utiliza un equipo de
reaccion que permite estudiar el proceso en muy corto tiempo de reaccion, como
es el reactor simulador del riser, lo cual es clave para comprender la
desactivacion casi instantanea que sufre el catalizador en el reactor riser del
FCC. Por otro lado, para caracterizar el coque se ha utilizado una combinacion de
técnicas de analisis (TPO-espectrofotometria FTIR, espectrometria RMN de "°C,
espectrometria de XPS y analisis GC-MS de la fraccion soluble), ya desarrolladas
en trabajos anteriores para discernir estructuras, composicion y ubicacion del
coque derivado de la transformacion de bio-oil en hidrocarburos, sobre
catalizadores de zeolita HZSM-5, en reactor de lecho fluidizado y a menor
temperatura que la del FCC (Ibafiez y cols., 2012; Valle y cols., 2012). Estas

técnicas se han descrito en el Apartado 2.3.2.3.

Las alimentaciones utilizadas han sido: gaséleo de vacio (VGO), bio-oil de
serrin de alamo y una mezcla (80 % VGO y 20 % de bio-oil, en masa). Las
propiedades del VGO se han descrito en el Apartado 2.1.1, y las del bio-oil en el
Apartado 2.1.2. El catalizador utilizado (catalizador equilibrado de FCC) es el

denominado CY, con las propiedades escritas en el Apartado 2.2.2.
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7.1. DEPOSICION DE COQUE
7.1.1. Selectividad de coque

Para evaluar el efecto de la composicion de la alimentacion y del avance
de la reaccion sobre la deposicion de coque, en la Figura 7.1 se muestran los
resultados de evolucion con el tiempo de reaccion de la conversion de cada una
de las tres alimentaciones (Figura 7.1a) y de evolucion con la conversion de la
selectividad de coque (Figura 7.1b). La conversion de bio-oil corresponde a la
fraccion de la masa de oxigenados transformada, la de VGO a la suma de
rendimientos de los productos (excluyendo los de las fracciones LCO y HCO,
como es habitual en los estudios de craqueo). La conversion de la mezcla se ha
definido con la ec. (6.1). Por otro lado, la selectividad de coque se ha calculado a

partir de los valores de rendimiento de coque y conversion de la alimentacion.

Las condiciones de operacion en el reactor simulador de riser han sido:
500 °C; tiempo de reaccion, 1.5-10 s; relacion catalizador/ alimentacion (C/O), 6
Seat (ganm{l para el VGO y la mezcla, y 4.2 gy (galim)'l para el bio-o0il (7.6 Zcar Ebio-
Oﬂ)'l). Cabe sefialar que los experimentos a tiempo tan reducido como 1.5 s se han
realizado con la finalidad de estudiar la deposicion de coque en condiciones de
incipiente formacion del mismo y este es el valor minimo del tiempo de reaccion
con reproducibilidad de los resultados (+ 2 % de error en la medida del contenido

de coque por TG en 5 experimentos).

Como se observa en la Figura 7.1a, y se habia comentado ya en el
Apartado 6, la conversion de bio-oil es mayor que la del VGO, y la conversion de
la mezcla supera a la media ponderada de las conversiones para las
alimentaciones individuales, lo que es mas significativo para reducidos tiempos
de reaccion. Esto ultimo es atribuible a los efectos sinérgicos explicados en los
Apartados 6.1.4 y 6.1.5 (transferencia de hidrogeno, diferente adsortividad y
reactividad de oxigenados ¢ hidrocarburos). En este apartado se prestara atencion
a la importancia de la composicion de la alimentacion en la desactivacion por
coque. Los resultados de la Figura 7.1a, ponen de manifiesto que ya para 1.5 s la
conversion es importante, siendo los componentes del coque productos primarios
en este tiempo, porque su selectividad tiene un elevado valor y disminuye

posteriormente, como se muestra en la Figura 7.1b, a medida que aumenta la
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conversion y con ella la selectividad del resto de productos del craqueo. El efecto
sinérgico en la formacion de coque tiene como consecuencia que el rendimiento
en el craqueo de la mezcla sea inferior al 5 %, ligeramente menor que el

correspondiente al craqueo de VGO y la mitad que el del craqueo del bio-oil.
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Figura 7.1. Evolucion con el tiempo de reaccion de la conversion (a) y evolucion
con la conversion de la selectividad de coque (b) en el craqueo de
VGO, bio-oil y la mezcla VGO (80 %)/Bio-oil (20 %). Catalizador,
CY; 500 °C; C/O, 6 gy Eaim) para el VGO y la mezcla, y 4.2 g
(galim)_l para el bio-0il (7.6 geq (gbio-oil)_l)'
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7.1.2. Deterioro de las propiedades del catalizador

En la Figura 7.2 se comparan las isotermas de adsorcion-desorcion de N,
del catalizador fresco y usado con las tres alimentaciones, técnica descrita en el
Apartado 2.2.2.1. Las isotermas son caracteristicas de los catalizadores
comerciales de FCC, indicando la presencia de micro- y mesoporos (Leofanti y
cols., 1998).
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Figura 7.2. Efecto de la deposicion de coque en las isotermas de adsorcion-
desorcion de N, correspondientes al catalizador fresco y utilizado en
el craqueo de VGO, bio-oil y mezcla VGO (80 %)/Bio-oil (20 %).
Catalizador, CY; 500 °C; t, 1.5 s; C/O, 6 g (galim)'l para el VGO y
mezcla, y 4.2 Eeat (galim)-1 (76 Leat (gbio—oil)-l) para el bio-oil.

Al comparar las isotermas del catalizador fresco con las correspondientes a
los catalizadores desactivados se observa para estos un notable bloqueo por el

coque, que afecta a los mesoporos y en mayor medida a los microporos.

En la Tabla 7.1 se han relacionado los resultados de superficie especifica
BET, volumen de microporos, volumen de poros (microporos y mesoporos) y
diametro de poro medio. El deterioro de la estructura porosa es ya muy

importante para 1.5 s, con una notable disminucién de la superficie especifica
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BET y volumen de micro- y mesoporos, respecto a las propiedades del
catalizador fresco. Es destacable que el volumen de poros sin embargo aumenta,
lo que se puede explicar porque la deposicion de coque afecta a los macroporos
de la matriz, cuyo bloqueo parcial genera mesoporos. La pronunciada
disminucion de la superficie especifica y del volumen de microporos indica el
bloqueo caracteristico de los microporos de la zeolita USY, que explica el

aumento del diametro medio de los poros.

El deterioro de micro- y mesoporos es ligeramente mayor para la
alimentacion de bio-oil que de VGO, teniendo un comportamiento intermedio la
alimentacion de la mezcla. Por otro lado, aunque el deterioro en 1.5 s es ya

importante, progresa ligeramente con el tiempo de reaccion.

Tabla 7.1. Propiedades superficiales del catalizador fresco y desactivado en el
craqueo de VGO, bio-oil y la mezcla VGO (80 %)/Bio-oil (20 %).

Catalizador SgeT, M/g Vi, €I/ V,, cm’/g d,, A
Fresco 122 0.042 0.154 117
VGO (1.55s) 93 0.029 0.184 201
VGO (3 s) 79 0.025 0.141 178
Mezcla (1.5 s) 91 0.029 0.177 206
Mezcla (3 s) 85 0.027 0.175 208
Bio-oil (1.5 s) 82 0.024 0.187 208
Bio-oil (3 s) 80 0.025 0.173 268

Desafortunadamente, no ha sido posible obtener resultados de acidez por
adsorcion-desorcion de NH;, porque el error experimental es muy grande, dada la

baja acidez de los catalizadores desactivados.
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7.2. PROPIEDADES DEL COQUE

7.2.1. Coque total
7.2.1.1. Anadlisis FTIR

En el analisis FTIR de catalizadores desactivados por coque, las bandas
principales corresponden a las siguientes asignaciones (Aguayo y cols., 2011;
Castafio y cols., 2011): grupos alifaticos y éteres, 1050 y 1100 cm™; grupos
carboxilos y alifaticos ramificados, 1450 cm’'; estructuras aromaticas
condensadas o banda de coque, 1580 cm™; dobles enlaces conjugados o coque
olefinico, 1610 cm™; alifaticos -CH,- y grupos CH, 2930 cm™; alifaticos -CH,
2960 cm™.

En la Figura 7.3 se pueden comparar las intensidades de bandas del FTIR
correspondientes al coque depositado sobre el catalizador utilizado en el craqueo

de las tres alimentaciones.

BVGO
BMX
EBO

Intensidad, u.a.

S S o S
A

Figura 7.3. Comparacién de las intensidades (cm”) de las bandas FTIR
correspondientes al coque depositado en el catalizador en el
craqueo de VGO, bio-oil y mezcla VGO (80%)/Bio-oil (20 %).

Alvaro Ibarra Baroja 251



CAPITULO VII

Se observa que el coque depositado en el craqueo de VGO es el de mayor
intensidad de las bandas que corresponden a aromaticos y olefinas conjugadas.
Por otro lado, en el coque derivado del bio-oil son importantes los grupos
oxigenados y tienen mas importancia los alifaticos -CH3, -CH, y —CH, que en el
obtenido en el craqueo del VGO. Para la mezcla se obtiene un resultado
intermedio en cuanto al carecer aromatico del coque (banda a 1580 cm™),
mientras que la intensidad de las bandas correspondientes a los otros grupos

funcionales es muy similar a la del coque del VGO.

7.2.1.2. Anadlisis TPO-FTIR

Esta técnica permite el analisis FTIR de la muestra de catalizador
desactivado, en diferentes estados de combustion del coque a temperatura
programada (7PO) (Ibafiez y cols., 2012). Las bandas principales del espectro
FTIR son las comentadas en el apartado anterior. Mientras, el TPO recoge los

resultados de desprendimiento de CO,, medidos por espectrometria de masas.

En la Figura 7.4 se muestran los resultados de los perfiles de variacion de
masa (7PO, parte superior) y de variacion de la intensidad de las bandas FTIR
representativas del coque remanente. Cada grafica corresponde al coque

desactivado en el craqueo de una alimentacion.
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Figura 7.4. Perfiles de TPO y de variacion de las intensidades de las bandas
FTIR del coque depositado en el catalizador en el craqueo de VGO
(a), mezcla VGO (80 %)/Bio-oil (20 %) (b) y bio-oil (c).
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Figura 7.4. (Continuacion).

Comparacion de los perfiles de TPO

Los perfiles TPO de los tres catalizadores (Figura 7.4) tienen un trazado
general comun, con dos picos a partir de 300 y 500 °C. Esta posicion corresponde
a dos niveles de dificultad de la combustion del coque, lo que puede atribuirse a
una o a las dos causas siguientes: 1) la diferente composicion de coque, siendo el
pico a 300 °C atribuible a una fraccion de coque hidrogenado (notable relacion
H/C), constituido por compuestos que han tenido poco desarrollo de
condensacion y que es denominado coque tipo I (Bauer y Karge, 2007). El pico a
500 °C corresponde a un coque desarrollado, constituido por aromaticos
condensados y es denominado tipo II; ii) la diferente ubicacion en la estructura
porosa, de forma que quema facilmente a 300 °C el coque que resulta muy
accesible para el aire de combustion, lo que sucede con el coque ubicado en el
exterior de las particulas y en los macroporos. Quemara a 500 °C el coque
ubicado en los canales cristalinos microporosos, de peor contacto con el aire, en

particular cuando el coque bloquea los microporos.
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El hecho de que la temperatura de craqueo sea elevada (500 °C), favorece
la condensacion de los precursores del coque, que es ademas promovida por la
conocida capacidad de la zeolita HY para catalizar las reacciones de
condensacion. Atendiendo a estas caracteristicas, puede considerarse que
predominara el primer factor (sin despreciar el efecto del segundo) como causa
de la identificacion de dos tipos de coque y que los resultados del TPO deben
entenderse como correspondientes a dos fracciones de coque, de muy diferente

nivel de condensacion (en su evolucion hacia la estructura del grafito).

En el caso del coque del craqueo de VGO (Figura 7.4a) el pico mayoritario
es el de alta temperatura, correspondiente a un coque muy condensado. Esta
interpretacion esta bien soportada en la bibliografia, donde se hace hincapié el
caracter grafitico del coque del FCC, favorecido ademas de por las condiciones
de la reaccion y actividad del catalizador, por el elevado peso molecular de los
reactantes y el papel de los poliaromaticos de las fracciones LCO y HCO como

precursores del coque (Cerqueira y cols., 2005, 2008).

El perfil de TPO del coque formado en el craqueo del bio-oil (Figura 7.4c)
tiene un trazado mas heterogéneo, siendo los dos picos mas amplios y peor
definidos que para el coque del VGO. Este resultado es acorde con los obtenidos
en la transformacion de bio-oil en hidrocarburos, a 400 °C y sobre catalizador de
zeolita HZSM-5 (Ibanez y cols., 2012; Valle y cols., 2012), donde son asignados
cada pico a las fracciones de coque de origen térmico y catalitico, depositadas
preferentemente en los mesoporos de la matriz (bentonita y alimina) y en los

microporos de la zeolita, respectivamente.

El coque de origen térmico (lignina pirolitica) tiene su origen en la
repolimerizacion de los componentes fenolicos del bio-oil, derivados de la
pirdlisis de la lignina contenida en la biomasa (Gayubo y cols., 2010). Su caracter
oxigenado y amorfo facilita su combustion a baja temperatura y con una menor
energia de activacion. El coque que quema por encima de 500 °C es el resultado
de reacciones de ciclacion, aromatizacion y condensacion, activadas por los
centros acidos, de componentes del medio de reaccion (precursores del coque)
que acceden a los microporos, o que se forman en el interior de estos por craqueo

de otros de mayor peso molecular (Guisnet y Magnoux, 2001).
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Por otro lado, se observa que el segundo pico de combustion del coque del
bio-o0il, si bien estd por encima de 500 °C comienza a una temperatura
ligeramente menor que el coque del VGO, lo que debe atribuirse a un caracter
menos grafitico, y a la contribucion del oxigeno estructural para facilitar la

combustion, la cual transcurre con la generacion de carboxilos como intermedios.

El coque del craqueo de la mezcla (Figura 7.4b) tiene un perfil de TPO
intermedio a los anteriores, con una importante contribucion del coque que
quema por encima de 300 °C, que estara presumiblemente constituido por la
lignina pirolitica formada por repolimerizacion de cadenas fendlicas del bio-oil
alimentado. El hecho de que la combustién a 500 °C se vea ligeramente
favorecida por la co-alimentacion (empieza a una temperatura un poco menor
que para el coque de VGO), ha sido anteriormente observado por Gueudré y cols.
(2014).

Comparacion de la evolucion de los espectros FTIR

Los resultados de la Figura 7.4 de evolucion con el tiempo de la variacion
de la intensidad de la bandas del FTIR del coque remanente, son consecuencia de
dos fendmenos simultaneos caracteristicos de la combustion del coque: 1) la
combustion selectiva de componentes de un coque que es heterogéneo, con
combustion preferente de los componentes mas hidrogenados; ii) la evolucion
(envejecimiento) del coque, al ser sometido a una corriente de gas a elevada
temperatura, sufriendo una progresiva deshidrogenacion (Magnoux y cols. 2002;
Aguayo y cols., 2003). Asi, en la Figura 7.4a, correspondiente al coque del VGO,
se observa que desde baja temperatura y con un maximo en torno a 300 °C
(coincidiendo con el primer pico del perfil de 7PO), hay una disminucion de la
intensidad de las bandas correspondientes a los grupos -CH, y -CH (2930 cm™),
y -CH; (2960 cm™), que indica la desaparicion de estos grupos por combustion.
Contribuirda a esta evolucion, la progresiva condensacion del coque, con

formacidn de aromaticos.

Por encima de 300 °C, disminuyen las intensidades de las bandas
correspondientes a aromaticos condensados (1580, cm™), alifaticos ramificados
(1450 cm™) y cadenas olefinicas conjugadas o dienos (1610 cm™), lo que indica

que transcurre la combustion del coque condensado, la cual alcanza un maximo
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en torno a 500 °C, coincidiendo con el pico de combustion en el perfil TPO de

este coque condensado.

Estas tendencias de combustion selectiva también se observan para el
coque del bio-oil (Figura 7.4¢), y en particular en este caso, a baja temperatura es
mas acusada la disminucion de la presencia de cadenas —CH, -CH, y —CH; de
coque alifatico al aumentar la temperatura, lo mismo que es mas acusado el pico
a 300 °C.

Para la combustion del coque de la mezcla (Figura 7.4b), las tendencias
son similares, pero menos acusadas que para el bio-oil, como consecuencia del

menor contenido de las dos fracciones de coque.

7.2.1.3. Andlisis RMN

Los espectros de *C CP-MAS RMN para los catalizadores desactivados en
el craqueo de las tres alimentaciones se comparan en la Figura 7.5. Basicamente
aparecen dos bandas principales; una a 110-150 ppm, asignada al coque
aromatico y otra a 10-40 ppm, asignada al coque alifatico. A pesar de que en los
analisis de FTIR las intensidades de las bandas no pueden usarse para medidas
cuantitativas, puesto que dependen de la polaridad del enlace, los resultados de
C RMN si pueden utilizarse para relacionar los compuestos correspondientes,
como relacion de niicleos de carbono. Atendiendo a la relacion de intensidades
de las bandas, el coque es fundamentalmente aromatico, tal como han
determinado Li y cols. (2015) con esta misma técnica para el coque depositado
en el craqueo de compuestos modelo (acido acético, ciclopentanona y guayacol)

sobre un catalizador comercial de FCC, a 520 °C y en reactor de lecho fijo.

Sin embargo, las diferencias entre los resultados para las diferentes
alimentaciones no son tan notables como para aconsejar un analisis mas detallado
de estos resultados, aunque si cabe sefialar que la banda de carbono alifatico
correspondiente al coque del VGO esta desplazada hacia mayores valores de
desplazamiento quimico, lo que indica la mayor ramificacion de los alifaticos en

este coque.
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Figura 7.5. Espectros de "“C CP-MAS RMN correspondientes al coque
depositado en el catalizador en el craqueo de VGO, bio-oil y
mezcla VGO (80 %)/Bio-oil (20 %).

7.2.1.4. Analisis Raman

Los espectros Raman de los catalizadores desactivados con las tres
alimentaciones se muestran en la Figura 7.6. Como esta bien establecido para el
analisis de catalizadores desactivados por coque (Ferrari, 2007; Guichard y cols.,
2009; Aguayo y cols., 2011), las bandas del espectro corresponden a las
siguientes asignaciones: 1612 cm™, banda D,, asociada a defectos estructurales de
dominios aromaticos de baja cristalinidad; 1591 cm’', banda G, asociada a
estiramientos del plano de aromaticos condensados o de grafeno y de olefinas
insaturadas; 1497 cm™, banda D;, asociada a defectos estructurales de dominios
aromaticos de baja cristalinidad; 1384 cm™, banda D (o D)), causada por
vibraciones de dominios aromaticos de grafitizacion débil; 1211 cm™, atribuida a
enlaces C—H (Vc_y). La sub-deconvolucion de la banda de 1620-1580 cm™, se ha
realizado con la consideracion que la banda G tiene un desplazamiento Raman
maximo de 1605 cm™ (Robertson, 2002).
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La deconvolucion realizada del espectro Raman en 5 bandas ha permitido
calcular la relacion de intensidades D/G, que esta relacionada con el crecimiento
de las particulas del coque. De esta forma los valores de la relacion D/G para el
coque depositado en el catalizador en el craqueo de VGO, bio-oil y la mezcla,
son: 0.87, 3.82 y 1.35, respectivamente, lo que indica el siguiente orden del

tamaio de las particulas del coque: bio-oil > mezcla > VGO.
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Figura 7.6. Espectros Raman correspondientes al coque depositado en el
catalizador en el craqueo de VGO, bio-oil y mezcla VGO (80
%)/Bio-oil (20 %).

Los resultados combinados de los analisis TG-TPO y de las
espectroscopias FTIR, RMN y Raman muestran la existencia de coque mas
oxigenado, alifatico (de cadenas alifaticas terminales), desordenado vy
aglomerado al aumentar el contenido de bio-oil en la alimentacion. Sin embargo,

las severas condiciones de temperatura, hacen que el coque externo, desordenado
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y oxigenado depositado en el craqueo del bio-oil evolucione a estructuras mas
hidrocarbonadas y ordenadas, mediante envejecimiento de coque, de forma que
la composicion no dista mucho de la del coque depositado en el craqueo de
VGO. De todas formas, para establecer un mecanismo de formacion de coque, se
ha analizado el coque soluble e insoluble por separado, lo que es estudiado en los

siguientes Apartados.

7.2.2. Fraccion de coque soluble

La extraccion del coque es un método bien establecido (Magnoux y cols.,
1987a) para facilitar el analisis por cromatografia de gases de los componentes
del coque soluble. Para ello, las estructuras de la zeolita y de la matriz del
catalizador se destruyen con HF y los compuestos de coque son liberados de la
estructura porosa. La fraccion remanente soluble en clorometano (coque soluble)
es analizada por cromatografia, y la fraccion no soluble (junto con restos de la
zeolita y de la matriz) puede ser analizada con las técnicas utilizadas en los

apartados anteriores, adecuadas para el analisis de solidos.

El coque soluble es generalmente la fraccion mas ligera del coque,
conteniendo la mayoria de compuestos atrapados en los microporos de la zeolita.
El coque insoluble, o fraccion mas pesada del coque, correspondera al depositado
en los meso- y macroporos de la matriz. A pesar de todo, esta asignacion es

orientativa y dependiente de la composicion de cada fraccion del coque.

En la Tabla 7.2 se muestran los contenidos de las fracciones de coque
soluble e insoluble en los catalizadores desactivados en el craqueo de las tres
alimentaciones, asi como los principales compuestos identificados y
cuantificados de la fraccion de coque soluble correspondiente. Estos compuestos
se han agrupado en las siguientes familias: 4, 45, A3 y A4, aromaticos de uno,
dos, tres y cuatro anillos, respectivamente; O, oxigenados sin anillos aromaticos
o nafténicos, como aldehidos, cetonas y acidos carboxilicos; O; y O,, oxigenados

con uno o dos anillos aromaticos o nafténicos.

Se observa en primer lugar el mayor contenido de coque del catalizador

desactivado en el craqueo del bio-oil (1.12 %), aunque la diferencia con el del
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VGO (cuyo contenido es 0.91 %) esta en un valor asumible por la seccion de
regeneracion del FCC (Adewuyi y cols., 1995; Arandes y cols, 2007, 2008).

En lo referente a los coques del VGO y del bio-oil, estos tienen una
solubilidad muy diferente, dado que el contenido de coque soluble es 0.14 y 0.58
%, respectivamente. Estos resultados indican que la composicion del coque del
VGO es altamente grafitica, constituida por un coque muy condensado y poco
soluble en clorometano, al contrario que la composicion del coque del bio-oil,
con un contenido similar de las fracciones de coque soluble e insoluble. Cabe
sefalar que esta composicion ofrece también buenas perspectivas para la
eliminacion parcial del coque del bio-oil por stripping con vapor (aspecto no
estudiado aqui, pero interesante para progresar en la evaluacion de la viabilidad

de alimentar el bio-oil a las unidades FCC).

Ademas, destaca el menor contenido de coque del catalizador de la mezcla
(0.70 %), lo que pone de manifiesto que se consigue una notable atenuacion de la
deposicion de coque con la co-alimentacion, con un contenido de coque soluble
(0.18 %) que es proximo al del VGO, mientras que el coque insoluble (0.52 %)
es proximo al del bio-oil. Este resultado difiere del obtenido por Gueudré y cols.
(2014), que determinaron en reactor de lecho fijo que practicamente se duplicaba
el contenido de coque con la co-alimentacion de bio-oil, aunque por analisis
isotopico con '*C observaron que solo el 40 % del coque adicional procedia del

bio-oil.

Atendiendo a la composicion del coque soluble, como se observa en la
Tabla 7.2, el correspondiente al craqueo de VGO es completamente aromatico
con mayoria de la familia 4,, particularmente naftaleno y dimetilnaftaleno y sin
presencia significativa de componentes A4,, lo que puede explicarse por la
relativamente baja temperatura de craqueo (500 °C), en el limite inferior del

intervalo industrial.

En el coque soluble del bio-oil no hay aromaticos de un anillo y el resto de
familias de aromaticos estan en el orden A, > A; > Ay, siendo el pireno el
principal A,. Ahora bien, en este coque son mayoritarios los oxigenados (72 %),
con la presencia destacada de los de un anillo aromatico o nafténico (O;), aunque

también es importante la familia de oxigenados sin grupo aromatico ni nafténico
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(0) y siendo minoritaria la familia de compuestos con dos anillos aromaticos o

nafténicos (O,).

En el caso del coque soluble del craqueo de la mezcla, la composicion es
intermedia entre las de los coques de las alimentaciones individuales, con un 39
% de oxigenados, de los cuales los compuestos mayoritarios son oxigenados sin

anillos aromaticos o nafténicos (O).

Los resultados mostrados en la Tabla 7.2 ponen de manifiesto una notable
diferencia en los coques derivados de la alimentacion hidrocarbonada (VGO) y
del bio-oil, siendo el coque mayoritariamente insoluble en el primer caso,
mientras que es soluble aproximadamente la mitad del coque en el segundo. Por
otro lado, la composicion de las fracciones de coque soluble es también muy
diferente, siendo mayoritariamente aromatica para el VGO y oxigenada para el
bio-oil, aunque también es notable la presencia de aromaticos en el coque del

bio-oil, con poliaromaticos de hasta cuatro anillos.

Es destacable que el deposito de coque en el craqueo de la mezcla es
menor que el correspondiente a cada uno de las alimentaciones individuales, lo
cual es consecuencia de un efecto sinérgico que se explicara posteriormente. Por
otro lado, cabe sefialar que los oxigenados en el coque soluble de la mezcla son
mas ligeros que los identificados por Li y cols. (2014) en el craqueo en lecho fijo
a 520 °C de una mezcla de bio-oil y una corriente parafinica, a lo que contribuira
el elevado tiempo de reaccion utilizado por estos autores (120 min), que favorece

la condensacion de los componentes del coque.
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Tabla 7.2. Contenido de coque soluble (S) e insoluble (I) (en % en masa referido
al catalizador libre de coque), composicion del coque soluble (en %
en masa) y principales componentes de este, en el craqueo de VGO,
bio-oil y mezcla VGO (80 %)/Bio-oil (20 %).

VGO Mezcla Bio-oil Componentes mayoritarios

Coque total, % 0.91 0.70 1.12
Coque S, % 0.14 0.18 0.58
Coque I, % 0.77 0.52 0.54
Relacién I/S 5.50 2.89 0.93
A, 17 14 0 5 é/ @
4 COE
Ay 0 3 5 O‘O‘

HO (o]
o 0 18 25 Hcf% HOH

I

0, 0 17 38 q j@”
0 0 4 9 @A @
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7.2.3. Fraccion de coque insoluble

Atendiendo a la calidad de los resultados obtenidos con la espectroscopia
Raman en el analisis del coque total, se ha considerado oportuno utilizar aqui esta
técnica. Ademas se ha utilizado la espectroscopia XPS, técnica recientemente

puesta a punto por el grupo de investigacion (Ochoa y cols., 2014).

7.2.3.1. Espectroscopia Raman

En la Figura 7.7 se pueden apreciar las mismas bandas que las observadas
anteriormente para el coque total (Figura 7.6), si bien para el coque insoluble se
aprecia un deslizamiento de las bandas D,, G y D hacia menores
desplazamientos, lo que indica que es menor el grado de agregacion de los planos
de grafeno implicados en la composicion del coque insoluble. Adicionalmente, se
ha calculado los valores de la relacion D/G para el coque insoluble depositado en
el catalizador, alimentando VGO, bio-oil y la mezcla, que son: 2.10, 2.74 y 2.33,
respectivamente, lo que pone de manifiesto el mayor tamafio de las particulas del
coque insoluble desarrollado durante el craqueo del bio-oil, lo que ya ha sido
observado al comparar los tamafios de particula del coque total (Apartado
7.2.1.4).

En la Figura 7.8 se comparan las intensidades relativas (fracciones de
intensidad) de cada una de las bandas deconvolucionadas de las Figuras 7.6 y 7.7.
Se observa que tanto para el coque total (Figura 7.8a) como para la fraccion
insoluble (Figura 7.8b), las intensidades de la banda G, correspondientes a
aromaticos condensados, son mayores para el coque del VGO. Mientras, las
intensidades de la banda de los enlaces C-H son mayores para el coque total e
insoluble depositado en el craqueo de bio-oil, lo que es acorde con los resultados
de FTIR (Figura 7.3).

Ahora bien, la importancia relativa de la banda D, correspondiente a
aromaticos con bajo nivel de grafitizacion, es dispar, puesto que es mayor en el
coque total depositado en el craqueo de VGO (Figura 7.8a). Sin embargo, al
comparar la importancia de la banda D para los coques insolubles (Figura 7.8b),

es mayor en el depositado en el craqueo del bio-oil. Por otro lado, atendiendo a la
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importancia de las bandas D3, la mayor intensidad para el coque de bio-oil (tanto
total como fraccion insoluble) pone de manifiesto el caracter mas amorfo de éste

coque.
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Figura 7.7. Espectros Raman correspondientes a la fraccion de coque insoluble
en clorometano, depositado en el catalizador en el craqueo de VGO,
bio-o0il y mezcla VGO (80 %)/Bio-oil (20 %).
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Figura 7.8. Comparacion de las intensidades relativas de las bandas de los
espectros Raman correspondientes al coque total (a) y a la fraccion
insoluble (b) del coque depositado en el craqueo de VGO, bio-oil y
mezcla VGO (80 %)/Bio-oil (20 %).
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7.2.3.2. Espectroscopia XPS

Los resultados de espectroscopia XPS del coque insoluble se muestran en
la Figura 7.9. En los espectros del coque del VGO y de la mezcla solo se
identifica un pico a 284.6 eV, que se asigna a C, con entornos de C ¢ H. En el
espectro para el coque insoluble del bio-oil aparecen ademas con claridad dos
hombros, a 287.0 y 289.5 eV, correspondientes a C con entornos de O (Ochoa y
cols., 2014). Estos resultados ponen de manifiesto que si bien en el coque
insoluble depositado en el craqueo del bio-oil es evidente la presencia de
oxigenados aromaticos de alto peso molecular, en el coque insoluble de la mezcla
es insignificante la presencia de oxigenados, lo que debe atribuirse a un efecto

sinérgico de la co-alimentacion.
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Figura 7.9. Comparacion de los espectros XPS correspondientes a la fraccion de
coque insoluble depositado en el craqueo de VGO, bio-oil y mezcla
VGO (80 %)/Bio-oil (20 %).
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7.3. DISCUSION Y MECANISMO DE DESACTIVACION

Los resultados de los apartados anteriores ponen de manifiesto una
diferencia notable de la deposicion de coque para las diferentes alimentaciones, y
una diferencia atin mayor de la composicion de este coque, que da a entender que
también sera diferente su ubicacion en la estructura porosa del catalizador. Estos
resultados deben por otro lado explicar la ventaja de la co-alimentacion, con la
que la conversion es superior a la esperada como contribucion (media ponderada)

de las dos alimentaciones individuales.

Atendiendo a los resultados, el coque del craqueo de VGO es muy
condensado y por tanto mayoritariamente insoluble en clorometano, con un
elevado contenido de poliaromaticos. Esto es bien conocido (Cerqueira y cols.,
2008) y acorde con la composicion del VGO, en el que estdn presentes
poliaromaticos en la fraccion HCO. Estos poliaromaticos, refractarios al craqueo,
seran parcialmente retenidos en los macro- y mesoporos de la matriz del
catalizador (generando mesoporos como espacios entre particulas de coque),
sufriendo una progresiva condensacion y contribuyendo a la fraccion del coque
que resulta mayoritariamente insoluble en clorometano. Este coque se denomina
carbono Conradson (CCR) y en los estudios de disefio del reactor riser del FCC
se considera que su formacion tiene lugar a la entrada del riser (Fernandes y
cols., 2012).

Cabe considerar que el papel de la matriz reteniendo a esta fraccion de
coque insoluble sera eficaz para minimizar el bloqueo de los microporos de la
zeolita, y que la desactivacion del catalizador sera principalmente consecuencia
del bloqueo de los microporos por el coque depositado en su interior, lo que es
facilitado por las “cajas” caracteristicas de la zeolita USY, que permiten el
depdsito de estructuras de dos anillos aromaticos, que seran mayoritariamente los
constituyentes del coque soluble en clorometano (Magnoux y cols., 1987b). Esta
deposicion de coque interno es atribuible principalmente a la condensacion de
productos del craqueo, entre los que es bien conocida (Guisnet y Magnoux, 2001)
la capacidad de las olefinas para formar aromaticos, mediante etapas de

isomerizacion, ciclacion y condensacion.
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El mecanismo de formacion de coque desde bio-oil en el catalizador y
condiciones de FCC puede considerarse en cierta medida similar al del craqueo
del VGO, teniendo en cuenta la importancia de la elevada temperatura y
caracteristicas particulares del catalizador. La diferencia de la deposicion es
consecuencia de la diferente naturaleza de los precursores del coque y del
mecanismo de desactivacion. Asi, igualmente a como se ha comentado en el
craqueo del VGO, los macro- y mesoporos de la matriz son eficaces también
para la retencidén de la lignina pirolitica, formada por repolimerizacion de los
derivados fenolicos presentes en el bio-oil (Ibanez y cols., 2012; Valle y cols.,
2012), minimizando el bloqueo de los microporos. Aqui también
presumiblemente el principal papel de la desactivacion le correspondera al coque
interno, formado por condensacion tanto de los oxigenados del bio-oil (mediante
intermedios adsorbidos reactivos), como de los hidrocarburos (especialmente las
olefinas) productos de la deshidratacion. Dada la naturaleza mas hidrogenada de
los precursores del coque que la de los poliaromaticos del VGO, su condensacion
dara lugar a un estructura menos condensada del coque externo, que sera

parcialmente soluble en clorometano.

Ademas de los diferentes mecanismos de formacion de coque desde
hidrocarburos y oxigenados, hay que considerar el presumible efecto del H,O,
presente en el bio-oil utilizado en un 46 %, que contribuird a atenuar la
deposicion de coque, porque dada la elevada temperatura del craqueo, durante la
reaccion tiene lugar simultaneamente el stripping de los precursores del coque,
atenuando las reacciones de su condensacion. Esta funcion de stripping esta
favorecida por la estructura porosa del catalizador, disefiado para tener un buen

comportamiento en la etapa de stripping previa al regenerador en la unidad FCC.

En el craqueo de la mezcla confluyen los mecanismos de craqueo y
formacion de coque (Figura 7.10). Ademas, como se ha comprobado, la
desactivacion es, tanto con las alimentaciones individuales como con la mezcla,
un fendmeno extraordinariamente rapido. En el craqueo de la mezcla se integran
por tanto los rapidos mecanismos de craqueo y de deposicion de coque, si bien
tendran diferente velocidad para cada alimentacion. Ademas, habra una
interferencia entre los mecanismos, tanto de craqueo como de formacion de

coque, desde los componentes del medio de reaccion derivados de cada
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alimentacion. Obviamente, constatado que estos fendmenos transcurren
sustancialmente para un tiempo inferior a 1.5 s, la comprensioén del fendmeno
requiere del desarrollo de técnicas para trabajar en condiciones de reaccion

incipiente, lo que ha quedado fuera del alcance de esta tesis.
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Figura 7.10. Esquema del papel del VGO vy del bio-oil en la deposicion de coque
en el catalizador.

Sin embargo, los resultados si permiten establecer unas hipotesis sobre la
existencia de importantes sinergias entre los mecanismos de craqueo y
deposicion de coque, con la co-alimentacion de bio-oil con el VGO. Entre estas
hipotesis: 1) la diferente velocidad de deposicion de coque desde cada
alimentacion; ii) la transferencia de hidrogeno desde los hidrocarburos del VGO
hacia los precursores oxigenados del coque; iii) el papel del H,O del bio-oil de
atenuacion de la condensacion de los precursores del coque del VGO. Si bien la
diferente reactividad de oxigenados e hidrocarburos es un argumento para
explicar la mayor conversion de la mezcla respecto a la del VGO, contribuira a
este resultado el que la deposicion de coque sea mas rapida a partir del VGO,

donde la deposicion de componentes de la fraccion HCO es un fenémeno de
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adsorcion fisica, presumiblemente mas rapido que la formacion de la lignina
pirolitica desde el bio-oil. Por otro lado, hay un factor adicional a considerar para
relacionar el contenido de coque con la desactivacion, como es la desactivacion
selectiva y que por tanto, la misma deposicion de coque puede dar lugar a una
diferente velocidad de desactivacion de las etapas de craqueo del VGO y del bio-

oil.

La transferencia de hidrogeno desde los hidrocarburos del VGO a los
intermedios de craqueo de los oxigenados, es un argumento utilizado para
justificar la mayor velocidad de transformacion de los oxigenados en la mezcla
(Doronin y cols., 2013), ¢ igualmente la transferencia de hidrégeno hacia los
precursores del coque generados desde los oxigenados del bio-oil puede
contribuir a atenuar la formacion de coque, lo que por otro lado es acorde con el
conocido efecto de atenuacion de la deposicion de coque al aumentar la relacion
H/C de los oxigenados (Gayubo y cols., 2009). Asi, la transferencia de hidrogeno
puede atenuar la condensacion de los aromaticos oxigenados, explicando la
insignificante presencia de oxigenados de mas de dos anillos en el coque soluble

en clorometano.

Tendra un papel clave en los resultados, el H,O en el medio de reaccion. El
H,O del bio-oil es un agente que atentia tanto las etapas de reaccion del craqueo
como las reacciones de condensacion de los precursores del coque, mediante dos
acciones: i) la propia de stripping o barrido de los precursores del coque; ii) la
competencia en su adsorcion en los centros acidos de la zeolita con los reactantes
e intermedios de las etapas de reaccion. En unas condiciones en las que el
craqueo es tan rapido, es presumible que el efecto beneficioso de paliar la
deposicion de coque sea mas importante que el de atenuacion de la velocidad de
craqueo. La conjuncion de estos factores dara lugar a una situacion compleja,
dificil de estudiar, pero que pone de manifiesto que la co-alimentacion de bio-oil
no da lugar a problemas adicionales en la desactivacion del catalizador, sino a
una atenuacion en la deposicion de coque respecto a la del craqueo del VGO, con
la consiguiente menor desactivacion y mayor conversion, observada desde un

tiempo de reaccion tan pequefio como 1.5 s.
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8. SUMMARY

This Thesis addresses the study of yields and compositions of the product
fractions in the cracking of raw bio-oil and mixture with vacuum gas oil under
the same conditions as in FCC units. Previously, a study was carried out with
model compounds, i.e., 2-methoxy-4-methylphenol, n-hexadecane and its

mixture.

The catalytic cracking was carried out in a riser reactor simulator, with the
following experimental setting: 400-560 °C; reaction time, 1.5-15 s; catalyst/feed
mass ratio, 1.8-10 g..Erea)’ (dry base). The effect of acidity and shape selectivity
of the catalyst has been determined using a commercial cracking catalyst (CY),
catalysts prepared with HBeta (CB) and HZSM-5 (CZ) zeolite, as well as a
hybrid catalyst (CY/CH). In order to evaluate the effect of the bio-oil
composition on the results of cracking, two bio-oil types have been obtained by

flash pyrolysis of pine and black poplar sawdust in a conical spouted bed reactor.

The product stream has been analyzed on line by gas chromatography
(Agilent Technologies 7890 A, with FID and PFPD detectors; and Micro GC,
Varian CP-4900 to quantify H,, CO and CO,). The conversion (overall
oxygenates of bio-oil and its families) and the yields of the gas, liquid and solid
(coke) fractions, as well as the yields of different lumps and their individual
components have been quantified as reaction rate. Lumps are divided into: CO,
and CO, dry gas (C;-C,), LPG (Cs5-C,), gasoline (boiling point compounds in the
range of Cs-Ci, hydrocarbons), LCO (C;3-Cy), HCO (> Cy) and coke.

The two bio-oil types and the VGO have been characterized by different
techniques: simulated distillation, elemental analysis, Karl-Fisher analysis, FTIR
spectrophotometry, thermogravimetric analysis (TG and DTG), nuclear magnetic

resonance (NMR), gas chromatography / mass spectrometry mass (GC/MS).

The characterization of the catalyst has been carried out with the following
techniques: N, adsorption-desorption, X-ray diffraction (XRD), acidity analysis
(combining calorimetry and thermogravimetry in the differential adsorption of
NH;, temperature programmed desorption (TPD) and FTIR spectrophotometry of
adsorbed pyridine).
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Given the importance of coke deposition on the FCC unit, special attention
was given to the nature, origin and location of coke in the porous structure of the
catalyst. For this purpose, the following techniques have been applied: N,
adsorption-desorption, FTIR spectroscopy, temperature programmed oxidation
(TPO), nuclear magnetic resonance (NMR), extraction of soluble fraction and
analysis by GC/MS, Raman spectroscopy and X-ray photoelectronic
spectroscopy (XPS).

The cracked results obtained allowed acquiring a good knowledge of the
reactivity of the different oxygenate families in the bio-oil, as well as in the raw
bio-oil, under FCC conditions, and quantifying synergies in the cracking of the
mixture (VGO/Bio-oil). The results were obtained with raw bio-oil under FCC
conditions, complementing the knowledge of the bio-oil cracking in the
literature, which was more focused on treated bio-oil and/or without water, and
under less severe conditions. Various synergies were determined when the
mixture was in the feed, which were generally positive. These encouraging
results in the yield and composition mean a progress toward the industrial
implementation of this initiative. It is remarkable that under the riser reactor
conditions, the slightly higher coke deposition is not an important barrier for
feeding bio-oil in the FCC unit, and coke deposition in the co-feeding is lower

than the corresponding in the VGO cracking.
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RESUMEN

Se han estudiado los rendimientos y la composicion de las fracciones de
productos del craqueo del bio-oil completo y de la co-alimentacion con el
gasbleo de vacio, en condiciones de la unidad FCC. Como referencia de los
resultados se han utilizado los obtenidos en primer lugar en el craqueo de
compuestos modelo, utilizando como tales 2-metoxi-4-metilfenol, n-hexadecano

y su mezcla.

La experimentacion se ha realizado en un reactor simulador de riser, con
las condiciones: 400-560 °C; relacion catalizador/alimentacion (C/O), 1.8-7.3
Zeat(Sbio-oil en base Seca)'l; tiempo de reaccion, 1.5-15 s. El efecto de la acidez y
selectividad de forma del catalizador se ha determinado utilizando un catalizador
comercial de craqueo (CY), y catalizadores preparados con zeolita HBeta (CB) y
HZSM-5 (CZ), asi como un catalizador hibrido (CY/CZ). Se han estudiado dos
bio-oils obtenidos mediante pir6lisis rapida en un reactor de spouted bed conico,
a partir de serrin de pino y de alamo negro, para evaluar el efecto de la

composicion del bio-oil sobre los resultados del craqueo.

El analisis en linea de la corriente de productos del craqueo se ha realizado
por cromatografia de gases (Agilent Technologies 7890 A, con detector FID y
detector PFPD y Micro GC, Varian CP-4900, para cuantificar el Hy, CO y el
CO,). Como indices de reaccion se ha cuantificado la conversion (global de los
oxigenados del bio-oil y de familias de los mismos) y los rendimientos de las
fracciones de productos, gas, liquido y solido (coque), asi como los rendimientos
de diferentes lumps y de sus componentes individuales. Los /umps estudiados han
sido: CO, y CO, gas seco (C;-C,), LPG (C5-C,), gasolina (compuestos de punto
de ebullicion en el intervalo de los hidrocarburos Cs-C;;), LCO (Cy3-Cy), HCO
(>Ca9) y coque.

Los dos tipos de bio-o0il y el VGO se han caracterizado con diferentes
técnicas: destilacion simulada, andlisis elemental, andlisis Karl-Fisher,
espectrofotometria FTIR, termogravimetria (G y DTG), resonancia magnética

nuclear (RMN), cromatografia de gases/espectrometria de masas (GC/MS).
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La caracterizacion de los catalizadores se ha llevado a cabo con las
siguientes técnicas: adsorcion-desorcion de N, difraccion de rayos X (XRD),
analisis de la acidez (mediante calorimetria-termogravimetria diferencial de
adsorcion de NH;, desorcion a temperatura programada (TPD) vy

espectrofotometria F'T/R de piridina adsorbida).

Dada la importancia de la deposicion de coque en la unidad FCC, se ha
prestado una especial atencion a la naturaleza, origen y ubicacion del coque en la
estructura porosa del catalizador. Para ello, se han aplicado las siguientes
técnicas: adsorcion-desorcion de N,, espectroscopia FTIR, oxidacion a
temperatura programada (7PO), Resonancia magnética nuclear (RMN),
extraccion de fraccién soluble y analisis por GC/MS, analisis Raman y

espectroscopia XPS.

Los resultados del craqueo han permitido adquirir un buen conocimiento
de la reactividad de las diferentes familias de oxigenados del bio-oil, asi como
del bio-oil completo, en las condiciones de FCC, asi como cuantificar las
sinergias en el craqueo conjunto de bio-oil y VGO. Los resultados, al ser
obtenidos con la alimentacion de bio-oil completo y en condiciones de FCC
complementan el conocimiento del craqueo del bio-oil de la bibliografia,
obtenidos con bio-o0il tratado y/o con eliminacion del agua, asi como en
condiciones de craqueo menos severas. Con la co-alimentacion se han
determinado sinergias, en general positivas, con resultados de rendimiento de
liquido y de composicion de este, que son esperanzadores para progresar hacia la
implantacion industrial de esta iniciativa. Es resefable, que en las condiciones
del reactor riser la ligeramente mayor deposicion de coque no es un obstaculo
importante para la alimentacidon del bio-oil a la unidad FCC, y que con la co-
alimentacion de bio-oil es menor la deposicion que con la correspondiente al
craqueo del VGO.
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9. CONCLUSIONS

The study carried out in this Thesis allowed drawing the following
conclusions based on their relevance, contribution to their knowledge in the field

and as a basis for future studies.
On the riser simulator technology

Riser reactor simulator allows working under similar conditions to
industry, particularly using a similar reaction time as in a FCC unit. It also allows
identifying the catalytic cracking of individual feeds and synergetic effects of
VGO/Bio-oil feed, which are not detected at longer times on stream.
Consequently, the results are useful to evaluate the real prospects of valorization
of raw bio-oil or co-feeding it with VGO into the FCC unit.

On the catalytic cracking of 2-methoxy-4-methylphenol and n-hexadecane

2-methoxy-4-methylphenol is significantly less reactive than n-
hexadecane; therefore a greater C/O mass ratio is required (up to 86 % at 550 °C
for C/0O, 30.7) to achieve high conversion. Attenuation of coke deposition occurs
with the increase of the cracking temperature, which is attributable to oligomer
cracking coke precursors and the role of water as a product inhibition of

oligomerization.

The difference in the oxygenate and the hydrocarbon reactivity has a
significant impact in the cracking of the mixture. Thus, the selective cracking of
n-hexadecane is promoted, which is more measurable at lower temperature (400
°C) and requires operation below 500 °C to avoid excessive overcracking of the
gasoline fraction to dry gas and LPG. Moreover, co-feeding attenuates coke
formation, which occurs by different mechanisms through oxygenates and
hydrocarbons. The presence of these hydrocarbons affects the polymerization of
2-methoxy-4-methylphenol, and the water presence affects the condensation of
hydrocarbon coke precursors. This attenuation in coke formation has a direct

effect in the attenuation of the catalyst deactivation.
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On the catalytic cracking of the raw bio-oil from pine sawdust

Cracking operation conditions affect the product fractions yields, and
therefore when temperature and reaction time are increase, CO,+CO, dry gas,
LPG and water yield increase. This occurs by decarboxylation, decarbonylation,
cracking and dehydration reactions of the bio-oil compounds. Consequently,

gasoline fraction yield decreases.

Coke yield decreases significantly by increasing temperature, up to a
slightly higher value than 5 % at 550 °C. This decrease is due to the cracking of
oxygenated coke precursors (mainly phenolic derivatives) at this high
temperature and the role of water in the bio-oil, which performs a role of
scavenging these precursors, thus minimizing condensation. Although, coke yield
is remarkable for a reaction time of 3 s, coke yield increases slowly with reaction

time, due to the progress in the condensation of coke precursors.

In the 500-550 °C temperature range, hydrocarbon yield increases to 30 %,
with a yield in the Cs-Cy fraction of 14 % at 550 °C (decreases above 450 °C),
whereas the LPG fraction is mainly made up of olefin compounds, with

propylene as major component at 550 °C.

The oxygenate families in the bio-oil have different conversions in the
400-550 °C range, and all of them are enhanced with temperature and, to a lesser
degree, with reaction time. At 550 °C even the most refractory oxygenates
achieved a remarkable conversion (> 27 % for a reaction time of 3 s). Oxygenate
conversion with reaction time follows the order: sugars (levoglucosan) > linear
aldehydes (acetaldehyde) > linear ketones (acetol or hydroxyacetone) > furans
(furfural) > cyclic ketones (3-methyl-1,2-cyclopentenone) > acids (acetic acid) =

branched phenols (phenol) = phenolic groups.

As a result of this higher oxygenate conversion, the degree of bio-oil
deoxygenation increases (> 70 % at 550 °C) with temperature, obtaining a liquid
product with an oxygen/carbon mass ratio of 0.37, even though there is a
decrease in the liquid yield (from 36 % to 25 % at 550 °C). The main
hydrocarbons in the gasoline fraction are olefins, and an increase in temperature

gives way to an increase in aromatic, i-paraffin and n-paraffin yields.
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These results support the possibility of raw bio-oil cracking under the
severe conditions in the FCC unit to obtain a high degree of deoxygenation, with

acceptable liquid fuel yield.
On the effect of C/O mass ratio and bio-oil composition

Experiments with different C/O mass ratio have given way to a similar
qualitative effect as with a change in reaction time. Therefore a small value of
C/O mass ratio is required for a remarkable conversion. Even for, a C/O mass
ratio of 1.8 gcat'(gfccd_)'l an almost steady coke yield has been obtained, which
evidences that the catalyst undergoes deactivation at the initial stretch in the riser

reactor, such as in VGO cracking.

The high water content and low phenol content of poplar bio-oil are factors
that explain the significant difference in coke yield, which is lower in poplar bio-
oil than in pine bio-oil cracking. However, although catalyst deactivation is lower
when processing poplar bio-oil, similar product yields have been obtained in the

cracking.

On comparing individual conversion of bio-oil components, the higher
water content of the poplar bio-oil selectively attenuates the cracking of
components undergoing a lower rate of transformation (acetic acid, phenol...),
whereas more reactive components (acetaldehyde, levoglucosan...) have a higher

conversion, due to the higher remaining catalyst activity.

The compositions of both gasoline fraction with a different C/O mass ratio
and bio-oil with different water content confirm the conclusion already
established when studying reaction time effect. Therefore, the importance of
hydrogen transfer reactions is reaffirmed (inherent to FCC). An increase in C/O
mass ratio (decrease in water content in the bio-oil) promotes hydrogen transfer
reactions, and therefore a decrease in the gasoline fraction. Moreover, this
fraction has a lower olefin and naphthenic concentration, and higher paraffin and

aromatic fraction.

The results mentioned above evidence the significance of oxygenate
content in the bio-oil, which is lower than the content of water, with this being

the key factor in the cracking of bio-oil under FCC conditions.
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On the effect of catalyst properties

A comparison of the results of product yields and volatile compositions
allows clarifying the combined effect of acidity and severity of the shape
selectivity of the zeolites used (HY, HBeta, HZSM-5, as active phases of CY, CZ
and CB catalysts, respectively), as well as the effect of the different porous
structure of the corresponding matrix, with macro- and mesopores the CY

catalyst, and with mesopores the other two catalysts prepared in the laboratory.

Concerning the coke yield, the determining factor appears to be the
capacity for holding precursors in the microporous structure, so a higher coke
yield is obtained with CY catalyst (undergo deactivation for very short reaction

times), whose HY zeolite micropores promote polyaromatic structure retention.

The final product yields in the catalytic cracking (dry gas and LPG) are
higher for CZ and CB catalysts of higher acidity, but gasoline yields are higher
with when using CY catalyst of lower capability for overcracking (lower acidity
in fresh catalyst) and lower diffusional limitations for the heavy components of
bio-oil (through the matrix structure). Therefore, acidity is the controlling factor
in the conversion of less bulky bio-oil components, with acidity order being: CZ
> CB > CY. However, higher accessibility of the CY catalyst is better for

phenolic group conversion.

The hydrocarbons in the gasoline fraction, mainly aromatics and olefins,
differ according to the accessibility of the micropores and mentioned importance
of hydrogen transfer reactions enhanced by acidity and hindered by steric effects
for bimolecular reactions in the microporous structure of the catalysts.
Consequently, aromatic yields are lower in CZ catalyst, in which formation of

aromatics is limited, either from phenols, naphthenes or olefins.

The fact that deoxygenation and decrease in the liquid yield occur
simultaneously advise the use of CY catalyst, which is less acid (and more
deactivated) and enables a high level of deoxygenation while maintaining an
acceptable liquid yield. The CZ catalyst is interesting to obtain light olefins and

CB catalyst has an intermediate behavior.
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On the joint feed of bio-oil and VGO

The yield of the liquid product obtained in the cracking of a mixture (80 %
VGO /20 % Bio-oil) is greater than that corresponding to the VGO cracking due

to the contribution of the components derived from bio-oil cracking.

The effects of temperature and reaction time on product yields and product
composition are similar to those corresponding to the cracking of the individual

components in the mixture, even though significant synergies are observed.

Firstly, CO, and CO yields are smaller than expected (weighted average of
those corresponding to individual feeds), since the presence of VGO
hydrocarbons delayed decarboxylation and decarbonylation reactions. This
causes an alteration of gaseous products selectivity, with an increase in LPG

yield, that is slightly higher than that theoretically expected.

Gasoline yield is higher than in VGO cracking, although slightly lower
than the theoretical one due to the higher effective C/O ratio for the bio-oil

(promotes cracking-dehydration reactions and thermal decomposition of bio-oil).

Coke yield increases with temperature, which is characteristic of VGO
cracking, and opposite to that observed in the bio-oil. However, coke yield is
lower than that expected, which is attributable to the effect of water content in
the bio-oil, which attenuates condensation reactions of coke precursors and
enhances their dragging, producing a stripping simultaneously to the reaction

steps.

Under the mentioned effects, above 500 °C, a high liquid yield is obtained
(> 50 %) with very low oxygen content (oxygen/carbon mass ratio < 0.1) due to
the high level of deoxygenation (> 90 %) and high bio-oil conversion in the
mixture (> 80 %). The main hydrocarbons in the gasoline fraction are aromatics
and olefins, with a concentration dependent on reaction conditions, according to

hydrogen transfer reactions.

Based on the results mentioned, the co-feeding provides encouraging

results. However, complexity of the synergy and its impact on hydrogen transfer
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reactions and catalyst deactivation require future studies addressing the effect of
VGO/Bio-oil ratio in the feed.

On the addition of HZSM-5 zeolite catalyst to a commercial catalyst

Hybrid catalyst (CH), constituted the 80 wt% of a commercial catalyst and
the 20 wt% of a HZSM-5 zeolite catalyst, which leads to remarkable differences
in conversion, product yields and these compositions. Conversion decreases 3 %
at 560 °C, which is attributable to the diffusional limitations of heavy VGO
components (LCO and HCO fractions) in the micropores of the HZSM-5 zeolite.
Consequently, more deoxygenated gasoline is obtained due to the selective
cracking of bio-oil oxygenates. Also the LPG yield is increased, mainly ethylene
and butenes yields, by overcracking of gasoline components. However, lower
activity of the HZSM-5 zeolite for bimolecular hydrogen transfer reactions,
reduces formation of aromatics in the gasoline, and therefore the gasoline
fraction with a hybrid catalyst is more olefinic that obtained with the commercial
catalyst (CY).

Furthermore, the coke yield is lower using the hybrid catalyst due to the
hindrance of the condensation reactions that give way to coke precursors by the

addition of HZSM-5 zeolite to the commercial catalyst.
On the catalyst deactivation by coke

The kinetic results have demonstrated that deactivation by coke
significantly affects the commercial catalyst (CY) in reaction times as short as
1.5 s, although it subsequently progresses more slowly. Consequently, the porous
structure of the catalyst is partially blocked, which generates mesopores in the

matrix due to the partial blockage of the macropores.

The synergetic effect of co-feeding on the coke deposition and as a
consequence on the deactivation is especially noteworthy. Coke deposition
decreases with respect to individual VGO and bio-oil feed, with this been
explained by the different mechanism of coke formation for each one of the
feeds, and the interaction between the components of the different feeds in these
mechanisms. VGO hydrocarbons will attenuate coke formation from the

oxygenates in the bio-oil by hydrogen transfer reactions. Moreover water content
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in the reaction medium will attenuate condensation of hydrocarbon coke

precursors.

The analysis of the deactivated catalysts with different feeds (VGO, bio-oil
and their mixture) has been studied through the combination of different
spectroscopic techniques: TG-TPO, FTIR, RMN and Raman. The results showed
that the nature of coke for different feeds is conditioned by the severity of
cracking conditions, with coke composition being more similar to that accounted

by the difference in the composition of the feed (VGO and bio-oil).

The VGO deposited coke has a different structure than the bio-oil, i.e., the
first coke is more condensed and graphitic, whereas that of the bio-oil, though is
very aromatic, is more heterogeneous, oxygenated, partially amorphous and of a
larger particle size (thermal and catalytic origin). A higher solubility has been
observed when treating the coke deposited from the bio-oil in chloromethane.
This coke is less graphitic and may presumably be removed in greater proportion
in the stripping stage of the FCC unit. The coke obtained in the cracking of the
mixture (VGO/Bio-oil, 80/20 wt %) has a nature that is half way between those

corresponding to the two feeds.
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CONCLUSIONES

Como resultado de esta Tesis se han extraido las siguientes conclusiones,
bien por su relevancia, bien por su contribucion en el progreso de la tematica

abordada, o por su utilidad para trabajos futuros.
Sobre la utilizacion de la tecnologia del reactor simulador del riser

El reactor simulador del riser, merced a su capacidad para operar en
condiciones similares a las industriales, en particular con el tiempo de reaccion
similar al del reactor del FCC, permite identificar el craqueo de las
alimentaciones individuales y los efectos sinérgicos de la co-alimentacion
VGO/Bio-oil, que transcurren muy rapidamente y son inapreciables a mayores
tiempo de reaccion. En consecuencia, los resultados obtenidos son de utilidad
para evaluar las perspectivas reales de valorizacion del bio-oil completo o co-
alimentado con el VGO a la unidad FCC.

Sobre el craqueo del 2-metoxi-4-metilfenol y el n-hexadecano

El 2-metoxi-4-metilfenol es notablemente menos reactivo que el
hexadecano, por lo tanto para lograr una elevada conversion se necesita una
mayor relacion C/O (hasta del 86 % a 550 °C para C/O, 30.7). Con el aumento de
la temperatura de craqueo, tiene lugar la atenuacion de la deposicion de coque,
atribuible al craqueo de los oligdbmeros precursores del coque y al papel del agua

producto para inhibir la oligomerizacion.

La diferente reactividad del oxigenado y del hidrocarburo tiene una
notable incidencia en el craqueo de la mezcla, al favorecerse selectivamente el
craqueo del hexadecano, lo que resulta mas apreciable a menor temperatura (400
°C) y exige operar por debajo de 500 °C, para evitar el excesivo sobrecraqueo de
la fraccion gasolina a gas seco y LPG. Ademas, la co-alimentacion atentia la
formacion de coque, que transcurre por diferentes mecanismos a través de
oxigenados ¢ hidrocarburos. La presencia de estos hidrocarburos afecta a la
polimerizacion del 2-metoxi-4-metilfenol, y la presencia de agua a la

condensacion de los precursores de coque hidrocarbonados. Esta atenuacion de la
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deposicion de coque tiene un efecto relevante de atenuacion de la desactivacion

del catalizador.
Sobre el craqueo de bio-oil de serrin de pino

Las condiciones de operacion del craqueo afectan a los rendimientos de las
fracciones de productos, de forma que el aumento de la temperatura y del tiempo
de reaccion aumenta el rendimiento de CO,+CO, gas seco y LPG, asi como el de
H,O0, al favorecer las reacciones de descarboxilacion, descarbonilacion, craqueo
y deshidratacion de los oxigenados del bio-oil, respectivamente. En
consecuencia, disminuye el rendimiento de la fraccion gasolina de la corriente de

productos.

El rendimiento de coque disminuye notablemente al aumentar la
temperatura, hasta un valor ligeramente superior al 5 % a 550 °C. Esta
disminucion se explica por el craqueo de los oxigenados precursores del coque
(principalmente derivados fenolicos) a esta elevada temperatura y por el papel
del H,O en el bio-oil, que realiza un papel de barrido de estos precursores,
minimizando su condensacion. Aunque, el rendimiento de coque es ya notable
para un tiempo de reaccion de 3 s, este rendimiento aumenta lentamente con el
tiempo de reaccion, debido al progreso en la condensacion de los precursores del

coque.

En el intervalo 500-550 °C, el rendimiento de hidrocarburos aumenta hasta
el 30 %, con un rendimiento de la fraccion Cs-Cyo (que disminuye por encima de
450 °C) del 14 % a 550 °C. En la fraccion LPG, los principales componentes son

olefinas, con el propileno como componente mayoritario a 550 °C.

Las familias de oxigenados del bio-oil tienen diferente conversion en el
intervalo 400-550 °C, para todas favorecida con la temperatura y en menor
medida con el tiempo de reaccion. A 550 °C incluso los oxigenados mas
refractarios alcanzan una notable conversion (> 27 % para un tiempo de reaccion
de 3 s). La conversion de los oxigenados aumenta con el tiempo de reaccion y
sigue el orden: azlcares (levoglucosano) > aldehidos lineales (acetaldehido) >

cetonas lineales (acetol o hidroxiacetona) > furanos (furfural) = cetonas ciclicas
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(3-metil-1,2-ciclopentenona) > acidos (acético) = fenoles ramificados (fenol) =

grupos fenolicos.

Como consecuencia de la conversion de los oxigenados, al aumentar la
temperatura aumenta el grado de desoxigenacion del bio-oil (> 70 % a 550 °C),
obteniéndose un producto liquido con una relacion Ox./C de 0.37, aunque con
una disminucion del rendimiento de liquido (desde el 36 % a 400 °C hasta el 25
% a 550 °C). Los hidrocarburos mayoritarios en la gasolina son las olefinas, y el
aumento de la temperatura aumenta el rendimiento de aromaticos, i-parafinas y
n-parafinas, con una composicion de cada familia que evoluciona con el aumento
de la temperatura y en menor medida con el del tiempo de reaccion, hacia un

peso molecular medio menor.

Estos resultados ratifican la posibilidad de realizar el craqueo del bio-oil
completo en las condiciones severas de la unidad FCC, para obtener un alto

grado de desoxigenacion, con un aceptable rendimiento de combustible liquido.
Sobre el efecto de la relacion C/O y de la composicion del bio-oil

El efecto de la relacion C/O es cualitativamente similar al tiempo de
reaccion. Por lo tanto, para obtener valores notables de la conversion se requiere
un pequefio valor de la relacion C/O. Incluso, para una relacion C/O de 1.8 g,
(gahm_)'l se obtiene un rendimiento de coque casi definitivo, lo que indica que el
catalizador se desactivaria en la region de entrada en el reactor riser, tal como

sucede en el craqueo de VGO en la operacion industrial.

El mayor contenido de agua y menor contenido de fenoles del bio-oil de
alamo son factores que explican la notable diferencia del rendimiento de coque,
que es menor en el craqueo del bio-oil de dlamo que en el de pino. Sin embargo,
a pesar de la menor desactivacion del catalizador en el bio-oil de alamo se han
obtenido similares rendimientos de productos en el craqueo de ambos tipos de

bio-oil.

Al comparar la conversion individual de los componentes oxigenados del
bio-oil, se observa que el mayor contenido de agua del bio-oil de dlamo atentia
selectivamente el craqueo de los componentes de menor velocidad de

transformacion (acido acético, fenol...), mientras que los oxigenados mas
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reactivos (acetaldehido, levoglucosano...), tienen una mayor conversion, debido

a la mayor actividad remanente del catalizador.

La composicion de la fraccion gasolina correspondiente a diferente
relacion C/O y para bio-oil con diferente contenido de agua, ratifica la conclusion
ya establecida al estudiar el efecto del tiempo de reaccion, respecto a la
importancia de las reacciones de transferencia de hidrogeno (factor caracteristico
del FCC). El aumento de la relacion C/O y la disminucion del contenido de agua
del bio-oil, favorecen las reacciones de transferencia de hidrogeno, con la
consiguiente disminucion del rendimiento de la fraccidon gasolina. Ademas, ésta
tiene menor concentracion de olefinas y naftenos, y mayor de parafinas y

aromaticos.

Los resultados anteriores ponen de manifiesto la importancia de la
composicion de oxigenados del bio-oil, pero atn es mayor la del contenido de
H,0, que se presenta como clave en el craqueo del bio-oil en condiciones de
FCC.

Sobre el efecto de las propiedades del catalizador

La comparacion de los resultados de los rendimientos de productos y de
las composiciones de los volatiles ha permitido determinar el efecto combinado
de la acidez y de la severidad de la selectividad de forma de las zeolitas utilizadas
(HY, H-beta y H-ZSM-5, como fases activas de los catalizadores CY, CB y CZ,
respectivamente), asi como el efecto de la diferente estructura porosa de las
correspondientes matrices, con macro y mesoporos la del catalizador CY y con

mesoporos la de los otros dos catalizadores, preparados en el laboratorio.

El factor determinante del rendimiento de coque parece ser la capacidad de
retencion de los precursores en la estructura microporosa, lo que justifica el
mayor rendimiento con el catalizador CY, en el que los microporos de la zeolita
HY disponen de cavidades que facilitan la retencidon de estructuras
poliaromaticas. Cabe esperar por tanto que este catalizador esté mas desactivado

desde tiempos de reaccion muy pequefios.

Mientras los rendimientos de los productos finales de craqueo (gas seco y

LPG) son mayores para los catalizadores CZ y CB, de mayor acidez, el
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rendimiento de gasolina es mayor para el CY, con menor capacidad de
sobrecraqueo, por tener menor acidez (medida en estado fresco) y menores
limitaciones difusionales para los componentes mas pesados del bio-oil (por la
estructura de la matriz). Asi, la acidez es el factor controlante de la conversion de
los componentes del bio-oil poco voluminosos, que sigue el orden: CZ > CB >
CY. Sin embargo, para la conversion de los fenoles prima la mayor accesibilidad
del catalizador CY.

La composicion de los hidrocarburos en la gasolina, mayoritariamente
aromaticos y olefinas, es diferente segun la accesibilidad de los microporos y por
la importancia de las reacciones de transferencia de hidrogeno, favorecidas por la
acidez y desfavorecidas por la limitacion estérica para las reacciones
bimoleculares en la estructura de microporos de los catalizadores. En
consecuencia, el contenido de aromaticos es menor con el catalizador CZ, en el
que esta limitada la formacion de aromaticos, tanto desde los fenoles como desde

los naftenos y olefinas.

El hecho de que desoxigenacion y disminucion del rendimiento de
producto liquido vayan parejos, aconseja para la obtencion de combustible
liquido Ia utilizacion del catalizador CY, menos acido (y mas desactivado) que
permite conseguir un elevado nivel de desoxigenacidon, manteniendo un
rendimiento de liquido aceptable. El catalizador CZ es interesante para obtener

olefinas ligeras y el CB tiene un comportamiento intermedio entre los anteriores.
Sobre la coalimentacion de bio-oil con VGO

El rendimiento de producto liquido carbonado es mayor en el craqueo de
una mezcla (80 % VGO/20 % bio-oil) que el correspondiente al craqueo del
VGO, como consecuencia de la contribucion de los derivados del craqueo del

bio-oil.

El efecto de la temperatura y del tiempo de reaccion sobre los
rendimientos de las fracciones de productos y sobre la composicion de estas
fracciones es cualitativamente similar al correspondiente al craqueo de los
componentes individuales de la mezcla, si bien se observan notables sinergias.

En primer lugar, el rendimiento de CO, y CO es menor del esperado (media
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ponderada de los correspondientes a las alimentaciones individuales) ya que la
presencia de los hidrocarburos del VGO retrasa las reacciones de
descarboxilacion y descarbonilacion. Esto causa una alteracion de la selectividad
de productos gaseosos, con un aumento del rendimiento de LPG, que es

ligeramente mayor que el tedrico.

El rendimiento de gasolina es mayor que en el craqueo del VGO, aunque
es ligeramente menor que el tedrico, lo que es atribuido a la mayor relacion C/O
efectiva para el bio-oil (promueve reacciones de craqueo-deshidratacion y

descomposicion térmica del bio-oil).

El rendimiento de coque aumenta con la temperatura, lo que es
caracteristico del craqueo del VGO, y contrario al efecto observado en el bio-oil.
Ahora bien, el rendimiento de coque es menor al esperado, 1o que debe atribuirse
principalmente al efecto de contenido de H,O del bio-o0il, que atentia las
reacciones de condensacion de los precursores de coque y potencia su “arrastre”,

realizando una tarea de stripping simultanea a las etapas de reaccion.

Como fruto de estos efectos comentados, por encima de 500 °C se obtiene
un elevado rendimiento de liquido (> 50 %), con muy bajo contenido de oxigeno
(Ox./C < 0.1), gracias al alto grado de desoxigenacion (> 90 %) y a la elevada
conversion del bio-oil en la mezcla (> 80 %). Los hidrocarburos mayoritarios en
la gasolina son aromaticos y olefinas, con una concentracion dependiente de las
condiciones de reaccidén, en virtud de las reacciones de transferencia de

hidrogeno.

Atendiendo a los resultados comentados, la co-alimentacion ofrece unos
resultados esperanzadores, aunque la complejidad de la sinergia y su efecto en las
reacciones de transferencia de hidrogeno y desactivacion del catalizador,
aconsejan estudiar en trabajos futuros el efecto de la relacion VGO/Bio-oil en la

alimentacion.
Sobre la adicion de catalizador de zeolita HZSM-5 al catalizador comercial

La utilizacion en el craqueo de una mezcla VGO (80 %)/ Bio-oil (20 %) de
un catalizador hibrido, constituido por el 80 % en masa del comercial y el 20 %

de un catalizador de zeolita HZSM-5, da lugar a notables diferencias en la
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conversion, rendimientos de productos y composicion de estos. Asi la conversion
disminuye el 3 % a 560 °C, lo que es atribuible a las limitaciones difusionales de
los componentes pesados del VGO (fracciones HCO y LCO) en los microporos
de la zeolita HZSM-5. En consecuencia, se obtiene una gasolina mas
desoxigenada, al favorecerse selectivamente el craqueo de los oxigenados del
bio-oil. También se favorece el sobrecraqueo de los componentes de la gasolina,

aumentando el rendimiento de LPG, con mayor rendimiento de etileno y butenos.

En cambio, la menor actividad de la zeolita HZSM-5 para las reacciones
bimoleculares de transferencia de hidrégeno, reduce la formacion de aromaticos
en la gasolina, que es notablemente mas olefinica que con el catalizador

comercial.

Ademas, con el catalizador hibrido es menor el rendimiento de coque, al
limitarse en la zeolita HZSM-5 las reacciones de condensacion de los precursores

de coque.
Sobre la desactivacion del catalizador por coque

Los resultados cinéticos ponen de manifiesto que el catalizador comercial
esta afectado notablemente por la desactivacidon por coque ya para un tiempo de
reaccion de 1.5 s, y que posteriormente progresa esta deposicion mas lentamente.
Como consecuencia, la estructura porosa de la particula de catalizador es
parcialmente bloqueada, generandose mesoporos en la matriz por bloqueo parcial

de los macroporos.

Es destacable el efecto sinérgico de la co-alimentacion en la deposicion de
coque y como consecuencia en la desactivacion, disminuyendo ambas respecto a
la operacion con alimentacion bien de VGO o de bio-oil, lo que se explica por el
diferente mecanismo de formacion de coque a partir de cada una de las
alimentaciones y la influencia en estos mecanismos de los componentes de la otra
alimentacion. Asi, los hidrocarburos del VGO atenuaran la formacién de coque
desde los oxigenados del bio-oil, merced a la transferencia de hidrogeno, y por
otro lado, la condensacion de los hidrocarburos precursores del coque se atenuara

por el agua en el medio de reaccion.
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Los catalizadores desactivados en el craqueo de VGO, bio-oil y su mezcla,
se han analizado mediante la combinacion de diferentes técnicas
espectroscopicas (TG-TPO, FTIR, RMN y Raman). Los resultados han puesto de
manifiesto que la naturaleza del coque para las diferentes alimentaciones esta
condicionada por la severidad de las condiciones de craqueo, siendo la
composicion del coque mas parecida de lo que podria esperarse atendiendo a la

diferencia en la composicion del VGO y bio-oil.

El coque depositado en el craqueo del VGO tiene una diferente estructura
que el correspondiente al bio-oil, siendo el primero mas condensado y grafitico,
mientras el del bio-oil aunque también es muy aromatico, es mas heterogéneo,
oxigenado, parcialmente amorfo y de mayor tamafio de particula (origen térmico
y catalitico). Ademas, en el tratamiento del coque se ha observado la mayor
solubilidad en clorometano del coque depositado en el craqueo de bio-oil, que
por su caracter menos grafitico podria presumiblemente ser eliminado mas
eficazmente en la etapa de stripping de la unidad FCC. El coque obtenido en el
craqueo de la mezcla tiene un caracter mixto al de las dos alimentaciones

individuales.
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10. NOMENCLATURA
a, Tamafio de la unidad de celda, A
C/O Relacion catalizador alimentacion, g, g'lalim

D¢, D;, Do, Dr Diametro superior, de la base, de entrada del N, y del tubo, mm

d, Didmetro de poro medio, A

GD Grado de desoxigenacion, %

Hc Altura del cono, mm

H/C Relacion hidrogeno/carbono en el producto liquido, mgy mg™'¢
Ly, Lt Longitud y altura del tubo interno, mm

Ox./C Relacion oxigeno carbono en el producto liquido, mgo mg™'¢

R, R/ Rendimiento de la fraccion i, referido a la alimentacion y a los

hidrocarbonados del bio-oil, %

Ry Rendimiento de producto liquido, %

SBET Superficie especifica BET, m’ g'1

S/C Relacion vapor de agua/carbono, moly,g mol ¢

T Temperatura, °C

t Tiempo, s

A A Volumen de microporos y volumen de poros, cm® g

WHSV Velocidad espacial, gh™ g

Xi, Xoxig. Conversion del componente i y conversion de los oxigenados, %
Y Angulo del cono, °
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Acronimos

BTE

BTG

BTL

BTO

BTX

BTXE

CB

CH

CP-MAS

CSBR

CTL

CY

Ccz

DME

DTG

DTO

FCC

FID

FT

FTIR

GC-MS

Biomass to Ethylene (Biomasa a etileno)
Biomass to Gasoline (Biomasa a gasolina)
Biomass to Liquid (Biomasa a liquido)

Biomass to Olefins (Biomasa a olefinas)
Benceno, Tolueno y Xileno

Benceno, Tolueno, Xileno y Etilbenceno
Catalizador sintetizado de zeolita Hbeta
Catalizador hibrido

Cross Polarization Magic Angle Spinnig
Conical Spouted Bed Reactor

Carbon to Liquid

Catalizador comercial equilibrado de zeolita HY
Catalizador sintetizado de zeolita HZSM-5
Dimetiléter

Derivative Thermogravimetry (Derivada termogravimétrica)
Dimethylether to Olefins (Dimetiléter a olefinas)
Fluidized Catalytic Cracking

Flame Induction Detector

Fischer Tropsch

Fourier Transform Infrared Spectroscopy

Gas Chromatography Mass Spectrometry
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GPC

GSD

GTL

HCO

HDO

HPLC

LCO

LPG

MAT

MTG

MTH

MTO

MTP

MX

PEM

PEMFC

PFPD

RMN

RON

SOFC

SRE

TCD

Gel Permeation Chromatography

Gas Station Detector

Gas to Liquid (Gas a liquido)

Aceite de ciclo pesado

Hidrodesoxigenacion

High Performance Liquid Chromatography
Aceite de ciclo ligero

Gases licuados del petroleo

Micro Activity Test

Methanol to Gasoline (Metanol a gasolina)
Methanol to Hydrocarbon (Metanol a hidrocarburo)
Methanol to Olefins (Metanol a olefinas)
Methanol to Propylene (Metanol a propileno)
Mezcla gasoleo de vacio (80% en masa) y bio-oil (20 % en masa)
Proton Exchange Membrane

Proton Exchange Membrane Fuel Cells
Pulsed Flame Photometric Detector
Resonancia magnética nuclear

indice de octano Research

Solid Oxide Fuel Cell

Steam Reforming of Ethanol

Detector de conductividad térmica
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TG

TPD

TPO

UPV/EHU

VGO

WGS

XPS

Thermogravimetry

Desorcion a temperatura programada

Oxidacion a temperatura programada

Universidad del Pais Vasco / Euskal Herriko Unibertsitatea
Gasoleo de vacio

Water Gas Shift

Espectroscopia de fotoelectrones emitidos por Rayos X
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ANEXOS

ANEXO A. CRAQUEO DEL N-HEXADECANO

El craqueo del n-hexadecano se ha realizado en el reactor simulador del
riser, descrito en el Apartado 2.3.1, con el catalizador comercial CY descrito en
el Apartado 2.2. Se ha trabajado en las siguientes condiciones de reaccion:
temperatura, 400-550 °C; tiempo de reaccion, 3-10 s; relacion

catalizador/alimentacion (C/O), 7.5 g (galim)'l.

Los productos obtenidos se han agrupado como en los siguientes [umps:
Gas seco (C;-C,), LPG (C;-C,), hidrocarburos en la fraccion gasolina (Cs-Cy,),
hidrocarburos pesados (C;,") y coque. El rendimiento de cada una de estas
fracciones de productos se define en la ec. (3.1). La conversion se ha definido
como la suma de los rendimientos de las fracciones de productos indicadas. Los
principales resultados se han relacionado en las Figuras A.1 y A.2, y en la Tabla
Al

65
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Figura A.1. Efecto del tiempo sobre la conversion del n-hexadecano, a diferentes
temperaturas. Catalizador, CY; C/O, 7.5 e (ganm)'l.
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productos del craqueo del n-hexadecano. Catalizador, CY; C/O, 7.5
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ANEXOS

Tabla A.1. Efecto de la temperatura sobre la conversion de n-hexadecano y
selectividades de las fracciones de productos (% en masa).

Catalizador, CY; t, 6 s; C/O, 7.5 g.u (galim)'l.

400 °C 450 °C 500 °C 550 °C

Conversion, % 37.8 45.9 47.8 50.9
Selectividad HCs, %

C-C, 9.6 14.2 14.7 16.1
Ci-C, 47.3 50.8 51.2 52.4
Cs-Cy, 41.7 33.8 33.0 30.9
Ciy' 1.3 1.2 1.1 0.6
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ANEXO B. CRAQUEO DE BIO-OIL DE ALAMO NEGRO

En este anexo se recogen los resultados del craqueo catalitico del bio-oil
de serrin de alamo negro, descrito en el Apartado 2.1.2. Los experimentos se han
realizado en el reactor simulador de Riser descrito en 2.3.1, con el catalizador
comercial CY, bajo temperaturas de 500-560 °C, tiempos de contacto de 3-10 s 'y

relacion catalizador / alimentacion de 4.2 gy (gahm)'l (7.6 geat (gbio_oﬂ)-l).

B.1. DISTRIBUCION DE PRODUCTOS

B.1.1. Rendimientos de las fracciones de productos
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Figura B.1. Efecto del tiempo de reaccion sobre los rendimientos de productos

carbonados (a), HO (b) y coque (c), para diferentes temperaturas.
C/O, 7.6 geu (gbio-oil)_l-
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B.1.2. Rendimientos de las fracciones de productos carbonados
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Tabla B.1. Efecto de la temperatura y tiempo de reaccion sobre los rendimientos
(% en masa) de los componentes individuales de la fraccion de gas
S€CO. C/O, 7.6 Leat (gbio-oil)_l-

Tiempo, s 500 °C 530 °C 560 °C
3 4.12 5.59 7.28
C, 6 5.05 5.81 7.36
10 5.19 5.73 7.70
3 2.11 2.54 3.01
C; 6 2.48 2.63 3.26
10 2.32 2.60 3.34
3 1.16 2.00 2.27
C, 6 1.74 2.28 243
10 1.85 2.06 2.59
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Tabla B.2. Efecto de la temperatura y tiempo de reaccion sobre los rendimientos
(% en masa) de los componentes individuales de la fraccion de LPG.
C/O, 7.6 et (gbio-oil)_l-

Tiempo, s 500 °C 530 °C 560 °C
3 0.57 0.62 0.71
GC; 6 0.69 0.73 0.85
10 0.59 0.79 0.94
3 2.36 2.57 2.93
Cs 6 2.69 3.11 3.54
10 2.25 3.26 3.64
3 1.28 1.25 1.58
C, 6 1.58 1.45 1.79
10 1.40 1.39 1.87
3 1.69 1.73 2.10
Cy 6 2.01 1.89 2.72
10 1.86 2.10 2.71
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Tabla B.3. Efecto de la temperatura y el tiempo de reaccion sobre los indices de

olefinidad de los HCs del gas seco y LPG. C/O, 7.6 g.. (gbio_oil)'l.

Tiempo, s 500 °C 530 °C 560 °C
3 0.64 0.56 0.57
C1 /C3 Total 6 0.59 0.54 0.57
10 0.56 0.56 0.56
3 0.80 0.81 0.80
C3 /C3 rotal 6 0.80 0.81 0.81
10 0.79 0.80 0.79
3 0.57 0.58 0.57
Cys/Cy1ota 6 0.56 0.58 0.60
10 0.57 0.60 0.59
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B.2. CONVERSION DE COMPONENTES INDIVIDUALES
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Figura B.4. Efecto del tiempo de reaccion sobre la conversion de diferentes
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ANEXOS

B.3. COMPOSICION DEL COMBUSTIBLE OBTENIDO
B.3.1. indices de produccién y calidad del producto liquido

Tabla B.4. Efecto de la temperatura y tiempo de reaccion sobre el grado de
desoxigenacion, rendimiento de producto liquido y relacion
oxigeno/carbono en el mismo. C/O, 7.6 g, (gbio_oﬂ)'l.

Tiempo, s 500 °C 530 °C 560 °C

Ox./C 6 0.52 0.46 0.44
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ANEXOS

B.3.2. Composicion de la fraccion gasolina

B.3.2.1. Hidrocarburos
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Figura B.5. Efecto de la temperatura (a) y del tiempo de reaccion (b) sobre los
rendimientos de las familias de hidrocarburos de la fraccidon

gasolina. C/O, 7.6 Zear Ebio-oil) -
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ANEXOS

B.3.2.2. Oxigenados
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ANEXOS

ANEXO C. CRAQUEO DE GASOLEO DE VACIO

Los resultados de este anexo corresponden al craqueo catalitico de un
gasoéleo de vacio (VGO) cuyas caracteristicas se describen en el Apartado 2.1.1,
utilizando el catalizador comercial CY, descrito en 2.2. Las reacciones se han
llevado a cabo en el reactor simulador del riser (Apartado 2.3.1) en las siguientes
condiciones: temperatura, 500-560 °C; tiempo de reaccion, 3-10 s; relacion

catalizador/alimentacion (C/O), 4-8 gex (gahm)'l.

Los productos se han agrupado en lumps: gas seco (C;-C,), LPG (C5-Cy),
gasolina (Cs-Cjy), LCO (C3-Cy), GO (>Cy) y coque. La conversion se ha
definido como la suma de rendimientos de gas seco, LPG, gasolina y coque. El
rendimiento se ha definido con la ec. (3.1).

C.1. CONVERSION
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Figura C.1. Efecto del tiempo de reaccion, a C/O, 6 g, (galim)'l, y la relacion

catalizador/alimentacion, a t, 6 s, sobre la conversion del VGO, para
diferentes temperaturas. Catalizador, CY.
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ANEXOS

C.2. RENDIMIENTOS DE PRODUCTOS

C.2.1. Efecto de las condiciones de operacion

X 10 e25
S = b
8 8 d‘zo L
: 5
2 S
Ser S5 | _--"8
e O—
: , o] 8
g4 o’ 0500°C g0
g o =
20! 0530 S5t
g 0560 I~
m 0 1 I 1 0 1 I 1
3 5 7 3
Relacion C/O
X 40 30
g c X
= o
2 0 -em N S5t
Qo -< ©
e 30 Ssa =
= © © 2
@ 820 |
2 E
=
= %}
) &~
& 20 ! - L 15 L . L
3 5 . 7 3 5 . 7
Relacion C/O Relacion C/O
30 10
o e f
o) o 8T
20
O -__ 6 —==""8
il o SR, Ro) -=0

(

Rendimiento HCO, %
Rendimiento Coque, %
\
\

o
w
o

5 7 5 7

Relacion C/O Relacion C/O

Figura C.2. Efecto del C/O sobre los rendimientos de gas seco (a), LPG (b),
gasolina (c), LCO (d), HCO (e) y coque (f) en el craqueo de VGO,
para diferentes temperaturas. Catalizador, CY; t, 6 s.
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ANEXOS

C.2.2. Evolucion de los rendimientos con la conversion
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Figura C.3. Evolucion con la conversion de los rendimientos de gas seco (a),

LPG (b) y gasolina (c), en el craqueo de VGO. Catalizador, CY;
C/Oa 6 Leat (galim)_l-
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ANEXOS

C.3. COMPOSICION DE LA FRACCION DE GASES
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ANEXOS

Tabla C.1. Efecto de la relacion C/O sobre la olefinidad de las familias C,-C,4 de
la fraccion de gases, en el craqueo de VGO. Catalizador, CY; t, 6.

C/O 500 °C 530 °C 560 °C
4 0.88 0.86 0.83
C, /C Total 6 0.75 0.74 0.75
8 0.66 0.64 0.67
4 0.83 0.83 0.82
C37/C5 Total 6 0.76 0.77 0.78
8 0.74 0.76 0.76
4 0.54 0.56 0.62
C4 /Cy Total 6 0.49 0.51 0.51
8 0.41 0.46 0.50
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ANEXOS

C.4. COMPOSICION DE LA FRACCION GASOLINA
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Figura C.5. Efecto de la temperatura (a) y de relacion C/O (b) sobre los
rendimientos de las familias de componentes de la gasolina
producto, en el craqueo de VGO. Catalizador, CY; t, 6 s.
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ANEXOS

Tabla C.2 Efecto de la temperatura y relacion C/O sobre la olefinidad, la
ramificacion de las olefinas y de parafinas de los componentes Cs y
Cs en la gasolina, en el craqueo de VGO. Catalizador, CY; t, 6 s.

C/O 500 °C 530 °C 560 °C
4 0.50 0.52 0.74
Cs /Cs Total 6 0.42 0.47 0.72
8 0.39 0.41 0.67
4 0.62 0.65 0.74
Cs /Cé Total 6 0.58 0.62 0.67
8 0.53 0.54 0.64
4 1.46 1.37 1.18
i-Cs /n-Cs~ 6 1.38 1.27 0.97
8 1.35 1.22 0.96
4 0.91 0.71 0.49
i-C¢ /n-Cq 6 0.68 0.63 0.41
8 0.62 0.50 0.39
4 8.51 8.19 7.90
i-Cs/n-Cs 6 8.31 7.22 7.10
8 7.98 7.30 6.31
4 5.67 5.57 3.80
i-C¢/n-Cg 6 5.54 5.24 5.77
8 5.93 4.43 3.05
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