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1.- INTRODUCCION

Durante las ultimas décadas, la mayoria de los paises industrializados con densidades de
poblacion elevadas, han empleado la incineracion como procedimiento alternativo para el
tratamiento de los Residuos Sélidos Urbanos (RSU). Teniendo en cuenta la evolucion en los
procedimientos de gestion, la sociedad ha experimentado un gran avance para adaptarse a los
principios del desarrollo sostenible. De este modo, a través de la Directiva 91/156/CE (eur-
lex.europa), se establece la obligacién para los miembros de la Unién Europea de fomentar el
desarrollo de tecnologias limpias, la valorizacion de los residuos mediante politicas de
reutilizacion y reciclado, asi como la utilizacion de los residuos como fuente de energia.

La incineracion permite reducir en gran medida el peso y el volumen de los residuos a tratar
disminuyendo su peligrosidad. Ademas, uno de los principales motivos que ha hecho
evolucionar los sistemas de incineracion es el alcance hacia mayores rendimientos en la
combustion y el aprovechamiento del poder calorifico del residuo para producir energia util o
aprovechable (energia eléctrica o térmica), consiguiendo de las plantas de RSU una mayor
autosuficiencia.

Desde el punto de vista medioambiental, la incineracion es objeto de criticas debido a que
generan sustancias con alto poder contaminante. Los gases emitidos por una incineradora de
RSU estan compuestos por agua (H20), didéxido de carbono (CO,), nitrégeno (N2) y oxigeno
(0,). Ademés, también contienen metales pesados, cenizas y gases contaminantes, como
oxidos de nitrogeno (NOy), hidrocarburos, gases acidos (SO,, HF, HCI) y compuestos
organicos volatiles (COV) como las dioxinas (PCDD) y los furanos (PCDF) (Buekens, 1998;
Kang, 2007). Estas sustancias, peligrosas y perjudiciales para el medio ambiente, pueden
causar lluvia &cida, destruccion de la capa de ozono y otros problemas nocivos para el medio
ambiente y la salud humana (Dvofiak, 2010).

La linea de depuracién de gases es la parte mas importante de las plantas de RSU desde el
punto de vista medioambiental. En este sentido, la Directiva 2000/76/CE recoge los valores
limite de emision de contaminantes sobre incineracion de residuos. La aplicacion de esta
Directiva, en comparacion con las anteriores, reduce considerablemente los limites de
emisiones. Por lo tanto, es necesario buscar procesos alternativos a los utilizados
tradicionalmente, que permitan la eliminacion de contaminantes de una forma mas eficiente.

Para cumplir con los limites legales, y de esta forma verter la minima cantidad de especies
contaminantes, en la actualidad, muchos trabajos estan centrando su atencion en la
eliminacién de NOy y PCDD/Fs. Es por ello que, en este trabajo se estudia la eliminacion de
compuestos con alta peligrosidad, como son los 6xidos de nitrégeno y las PCDD/Fs mediante
la utilizacion de tecnologia catalitica.

1.1.- TECNOLOGIA CATALITICA PARA LA REDUCCION DE NOy

Los principales 0xidos de nitrogeno emitidos durante la combustion son el 6xido de nitrégeno
(NO), dibéxido de nitrogeno (NO,) y oxido nitroso (N,O). Las dos fuentes principales de
nitrdgeno para formar los NOy durante la combustion son el nitrogeno atmosférico y el
contenido en los residuos. Sin embargo, el horno de la incineradora no alcanza temperatura
suficiente como para que se produzca la oxidacion del nitrégeno atmosférico, por lo que la
mayoria de los NOy formados estan asociados al nitrégeno de los residuos (Roy, 2009).



Los NOx son uno de los principales contaminantes atmosféricos, ya que contribuyen a
numerosos problemas ambientales y, ademas, resultan perjudiciales para la salud humana. Se
consideran precursores del ozono a nivel del suelo y pueden provocar la formacion de smog
fotoquimico cuando son expuestos a la luz solar. Ademas, los NOy junto con el SO, son los
principales contribuyentes a la lluvia &cida. Por otro lado, la inhalacion de elevadas
concentraciones durante largos periodos de tiempo puede afectar al sistema inmune e incluso
al pulmon (Skalska, 2010).

Tradicionalmente, en la mayoria de las incineradoras de RSU la reduccién de los NOy se ha
llevado a cabo mediante Reduccion No Catalitica Selectiva. Esta tecnologia consiste en
reducir los NOyx en la caldera de combustion inyectando urea 0 amoniaco. Sin embargo,
debido a la baja homogeneidad alcanzada en la caldera de combustion, las conversiones
obtenidas son menores del 50% (Van Caneghem, 2016). Este hecho, sumado al
endurecimiento de la normativa que fija el limite de emisién diario de NOy a 200 mg/m3y
(Directiva 2008/98/CE), hace que se considere oportuno incorporar la tecnologia catalitica
denominada Reduccion Catalitica Selectiva (SCR) para reducir los NOy de forma mas
eficiente, consiguiendo conversiones mas elevadas a menores temperaturas.

La reaccion SCR de NOy con NHjz consiste en que el NO reacciona con NHs, en medio
oxidante, sobre la superficie de un catalizador, dando lugar a N, y H,O:

4NH; + 2NO + 20, - 3N, + 6H,0 (1.1)

El catalizador empleado en fuentes fijas, y por consiguiente utilizado también en las
incineradoras de RSU, es de 6xido de vanadio (VOy) soportado sobre 6xido de titanio (TiO,)
y promovido por 6xido de wolframio (WOy) u 6xido de molibdeno (MoOy). EI VO se utiliza
como centro activo debido a la gran variedad estructural y a sus posibles estados de oxidacion
(Wachs y cols., 2010), mientras que el TiO, se utiliza como soporte para formar estructuras
altamente dispersas y muy activas (Busca y cols., 1998).

1.2.- TECNOLOGIA CATALITICA PARA LA OXIDACION DE PCDD/Fs

Las dioxinas (PCDDs), cuyo nombre genérico es policlorodibenceno-p-dioxinas, estan
formadas por un nudcleo basico de dos anillos de benceno unidos por dos 4&tomos de oxigeno,
en los cuales puede haber como sustituyentes de uno a ocho atomos de cloro (Figura 1A). Por
otro lado, los furanos (PCDFs), cuyo nombre genérico es policlorodibenzofuranos, presentan
la misma estructura, aunque los anillos de benceno estan unidos por un oxigeno y un enlace
carbono-carbono (Figura 1B). Ambas especies presentan alta toxicidad incluso en
concentraciones muy bajas, y su formacion en las incineradoras depende de la presencia de
plésticos.

La exposicion a largo plazo a dioxinas y furanos se ha relacionado con algunos tipos de
canceres, asi como con diabetes, afecciones de la piel, enfermedades cardiovasculares, efectos
severos en el desarrollo neuroldgico y sistema inmunoldgico (McKay, 2002). Ademas, una
vez liberadas a la atmosfera, se caracterizan por ser particulas de muy pequefio tamario, las
cuales tienen la facilidad de depositarse sobre el suelo y la vegetacion, degradandose tan
lentamente que incluso pueden persistir durante muchos afios en el ambiente.
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Figura 1. Estructuras genéricas de A) PCDDs y B) PCDFs

Para reducir las emisiones de PCDD/Fs existen diversos métodos, pero son cuatro los que se
utilizan cominmente en la eliminacion de estas especies de las corrientes de gas: la adicion de
inhibidores, la descomposicion a alta temperatura, los filtros de carbén activado para adsorber
PCDD/Fs y la descomposicion con catalizadores (Wang y cols., 2007). Sin embargo, el
método utilizado por excelencia en las incineradoras de RSU es la adsorcion, siendo el carbén
activo (CA) el adsorbente mas empleado. Esta tecnologia no destruye el contaminante, sino
que lo transporta del medio gaseoso al adsorbente. Ademas, presenta la desventaja de generar
un solido adicional que necesariamente debe controlarse.

La técnica catalitica mas apropiada para la destruccion de PCDD/Fs es la Oxidacion Catalitica
Total (CTO). Existen varios trabajos que han demostrado que la concentracion de PCDD/Fs
disminuye a la salida del reactor catalitico para la reaccion SCR (Wang vy cols., 2007). Dado
que el catalizador comercial (VO/WO,/TiO,) es un catalizador de oxidacion, presenta buenas
propiedades para que tenga lugar la oxidacion de PCDD/Fs a H,O, CO, y cloruro de
hidrégeno (HCI), mediante la siguiente reaccion (Goemans y cols., 2004):

CoH,Clg_,0, + (9 + 0,5n)0, - (n — 4)H,0 + 12C0O, + (8 — n)HCl (1.2)

En la bldsqueda de tecnologias cataliticas mas eficientes y selectivas, el grupo Tecnologias
Quimicas para la Sostenibilidad Ambiental (TQSA), en el cual se ha realizado el presente
trabajo, propone la eliminacion de NOyx y PCDD/Fs simultaneamente mediante técnicas
cataliticas, con el objetivo de demostrar su viabilidad y posible uso a nivel industrial.

1.3.- TECNOLOGIA CATALITICA PARA LA ELIMINACION SIMULTANEA DE
NO, Y PCDD/Fs

La eliminacion simultanea de NO, y PCDD/Fs empleando catalizadores basados en VO,/TiO,
y en un Unico reactor catalitico se denomina proceso dDiNOy. Mediante este proceso se lleva
a cabo de forma conjunta y en las mismas condiciones de operacion la reduccion de NO con
NH; (Ec. 1.1) y la oxidacion de PCDD/Fs (Ec. 1.2).

En la actualidad, existen muy pocos trabajos a nivel de laboratorio centrados en la
eliminacién simultanea de NO, y PCDD/Fs (Finocchio y cols., 2011; Gallastegi Villa, 2016).
Es por ello que esta linea de investigacion se sitGa en sus etapas iniciales, y el escaso nimero
de investigaciones sobre la utilizacién de esta tecnologia catalitica se debe principalmente a la
complejidad del proceso, ya que se tienen que dar reacciones de distinta naturaleza sobre el
mismo catalizador. De ahi que la mayoria de las investigaciones estén centradas en analizar la
oxidacion de hidrocarburos clorados de forma independiente, mediante la utilizacion de
catalizadores activos para SCR (Bertinchamps y cols., 2007; Debecker y cols., 2007).



Para llevar a cabo el proceso dDINOy en plantas de RSU de manera eficiente, el reactor
catalitico se puede situar en diferentes posiciones de la linea de depuracion de gases. Esto
permite obtener variaciones en las temperaturas de trabajo, asi como de los costes
operacionales. En investigaciones anteriores se ha comprobado que la configuracion tail-end,
cuyo diagrama se muestra en la Figura 2, es la mas apropiada para reducir la formacion de
PCDD/Fs (McKay, 2002), situando la unidad catalitica al final de la linea de depuracién de
gases. Sin embargo, esta configuracion considera necesaria la incorporacion de un
intercambiador previo al reactor, con el objetivo de alcanzar la temperatura catalitica
necesaria. En este sentido, con el catalizador comercial, el gas necesita ser recalentado desde
aproximadamente 180°C hasta la temperatura de trabajo, lo cual incrementa
significativamente los costes de operacion. A su favor, con la configuracion tail-end se evita
el envenenamiento del catalizador, motivo principal por el cual esta disposicion es la méas
empleada (Forzatti y cols, 2012; Gallastegi Villa, 2016).

Adsorcion de PCDD/Fs=

Absorcion de acidos o
Feactor catalitico

Eliminacion de particulas —>

» Intercambiador de
calor

Figura 2. Configuracién tail-end para la depuracion de gases en el proceso dDiNOx.

Tras varios estudios realizados con el catalizador VO,/TiO, en el proceso dDINOx,
Gallastegi-Villa (2016) demostré que la eliminacion de NO y PCDD/Fs conjunta en un
reactor catalitico si es posible. Con este catalizador, en torno a 250-350°C, se obtienen
conversiones superiores al 60% de ambos contaminantes y, ademas, apenas se generan
subproductos de reaccion. No obstante, aunque se confirma su posible uso en este proceso,
también se presentan varios inconvenientes a tener en cuenta. En primer lugar, es necesario
remarcar que la conversién maxima de las dos reacciones no se obtiene en el mismo intervalo
de temperaturas. La reduccién de NO tiene lugar a menor temperatura que la oxidacién de
PCDDI/Fs, y a temperaturas elevadas (>350°C) donde se obtiene alta eficiencia en la
eliminacién de PCDDI/Fs, la conversion de NO disminuye debido a la aparicién de otras
reacciones paralelas como la oxidacion de NH; (Goemans y cols., 2004; Jones y Ross, 1997).

Por otro lado, la utilizacion de TiO, como soporte resulta bastante limitada por el hecho de
poseer baja resistencia a la sinterizacion y poca superficie especifica. Ademas, la necesidad de
calentar el gas de combustion (180°C) a la temperatura de funcionamiento del catalizador
SCR (260-425°C), requiere de un catalizador mas activo que permita trabajar a temperaturas
mas bajas y reducir asi los costes de operacion.

La generacion de subproductos en el proceso dDiINOy es un tema a tratar que requiere de
especial atencion. La formacion de N, tras la reduccion de NO esta favorecida en un intervalo
de baja/media temperatura (150-300°C) en presencia del catalizador comercial. A altas
temperaturas la formacion de NO;, y N,O se ve favorecida, ademas del NO procedente de la
oxidacion de NHjs, lo cual resulta perjudicial para el proceso y por lo tanto, se debe evitar. Los
subproductos maés peligrosos que pueden formarse durante la oxidacion de PCDD/Fs son los
COV. Ademas, Albonetti y cols. (2008) y otros autores detectaron la formacion de anhidrido



dicloromaleico (ADM), anhidrido maleico y maleato de dimetilo durante la oxidacion de
PCDD/Fs. Estos son los principales inconvenientes que pueden impedir que el proceso
dDiNOy sobre el catalizador VO,/TiO, se implemente en la industria.

Para hacer del dDiINOy un proceso viable y eficaz, se proponen posibles estrategias a estudiar
en un futuro, entre las que cabe destacar la utilizacion de catalizadores alternativos como
pueden ser los basados en Mn y Ce por sus excelentes propiedades.

1.4.- MnOy-CeO, COMO CATALIZADOR ALTERNATIVO PARA EL PROCESO
dDiNOy

En la busqueda de catalizadores mas activos, los mas estudiados son los que utilizan Mn
como fase activa. Estos catalizadores estan ganando mucha atencidon en las reacciones SCR y
oxidacion de COV debido a sus excelentes propiedades redox y a su caracter altamente
oxidante (Kapteijn, 1994). Partiendo de que el Mn es un elemento multivalente, puede formar
diferentes variedades de 6xidos estables, siendo el MnO, el que presenta la actividad mas alta
y el MnO la mas baja. Esta actividad depende de la cantidad de oxigeno con la que el Mn se
relacione. Sin embargo, aunque el Mn ofrezca la posibilidad de formar una gran variedad de
oxidos, el Mn,O3 es el ideal para la reaccion SCR, ya que su selectividad hacia la formacion
de nitrogeno durante este proceso es la mas elevada (Tang, 2010).

Por otro lado, la adicion de un segundo metal por formacion de 6xidos mixtos incrementa
altamente la actividad catalitica del proceso. Entre los diferentes metales existentes, se
concluye que el MnOy-CeO; es el catalizador idoneo gracias a su alta movilidad de oxigeno.
El cambio entre Ce*" y Ce** conduce a la formacién de vacantes de oxigeno en la superficie
del catalizador, lo que conlleva un aumento en la oxidacion de NO a NO; debido al oxigeno
quimisorbido de la superficie (Gao y cols., 2017), lo que resulta favorable para el proceso de
SCR.

Gallastegi-Villa (2016) demostr6 que la utilizacion del catalizador de 6xido mixto MnOy-
CeO; era viable para el proceso dDiNOy, como alternativa al catalizador VO,/TiO,. Con él, se
lograron conversiones mas altas que con el catalizador comercial, especialmente a bajas
temperaturas. Este hecho resulta ventajoso para las aplicaciones industriales, ya que la
reduccion de temperatura es primordial en este proceso, disminuyendo asi los costes.

Otro factor muy importante es la estructura del catalizador. Esta propiedad depende
principalmente del método de preparacion, por lo que es muy importante elegir el
procedimiento adecuado para la sintesis del catalizador. En trabajos anteriores, se demostro
que entre los diferentes métodos existentes para la preparacion de catalizadores, los mejores
son aquéllos capaces de generar catalizadores masicos, ya que éstos favorecen la interaccion
entre metales y, ademas, permiten obtener mayores conversiones durante el proceso (Cui y
cols., 2013). En este sentido, el método de co-precipitacion es el ideal para producir este tipo
de catalizador, ya que permite generar catalizadores con alta carga metalica de Mn (85%),
aportando de esta forma excelentes propiedades cataliticas al proceso, y obteniendo elevados
rendimientos a menores temperaturas (Sanchez, 2019). A su vez, este método es el mas
efectivo para formar catalizadores con diferentes fases cristalinas dentro de su propia
estructura (Yao y cols., 2017a).

Aungue los catalizadores MnOy-CeO, se caractericen principalmente por poseer muy buenas
propiedades a bajas temperaturas, también presentan algunas desventajas. Su principal
inconveniente es el envenenamiento por H,O o SO, que puede desactivar el catalizador



debido a la disminucion de los centros activos disponibles. Este efecto implica una reduccion
de la conversion, ya que el agua adsorbida ocupa los centros activos que estan disponibles
para los reactivos (Qi, 2004).

Otro inconveniente a tener en cuenta es la formacion de cantidades significativas de N-O.
Algunos investigadores consideran que la aparicion de N,O ocurre en la fase cristalina del
MnOy-CeO, debido a la presencia de oxigeno altamente reactivo (Kang, 2006; Park, 2002).
Sin embargo, otros autores creen que la mayor parte del N,O se debe a un aumento en la
temperatura y al contenido de Mn (Kang Yy cols., 2007). En este sentido, varios estudios han
demostrado que la adicion de un tercer metal dopante puede mejorar enormemente la
selectividad a N, (Liu y cols., 2016).

Por lo tanto, en el presente trabajo se propone la eliminacion NO, y PCDD/F en una unica
etapa catalitica a través de las reacciones SCR y CTO, mediante la realizacion de diferentes
catalizadores MnO,-CeO, con alta carga de Mn y dopados por un tercer metal: Cu, Co, Fe,
Ni, Sry Zr, los cuales aportan propiedades excelentes de oxidacion. Para ello, se emplea el
método de co-precipitacion con una relacion molar 80/10/10. De este modo, se avanza en esta
linea de investigacion buscando posibles alternativas que presenten viabilidad para el proceso
dDiNOx.



2.- OBJETIVOS

Desde el punto de vista medioambiental, la generacion de gases con alto poder contaminante
es uno de los principales problemas de las plantas de Residuos Sélidos Urbanos. Para alcanzar
los limites de emision marcados por las legislaciones medioambientales, se propone el estudio
de nuevos procesos de depuracién que permitan la eliminacién de contaminantes de una
forma mas eficiente que los utilizados en la actualidad.

En este Trabajo Fin de Grado se propone la eliminacion simultanea de NO, y PCDD/Fs en
una Unica etapa catalitica a través de la Reduccion Catalitica Selectiva y la Oxidacion
Catalitica Total, respectivamente (Proceso dDiNOy), como continuacion de la investigacion
realizada en el grupo TQSA sobre la eliminacién de ambos contaminantes en los gases de
combustion de una incineradora de RSU. De acuerdo con esto, este proyecto tiene como
principal objetivo estudiar la viabilidad del proceso dDiNOy sobre el catalizador MnOx-CeO,
dopado con varios metales, con el fin de reducir los subproductos generados.

El cumplimiento del objetivo principal requiere del desarrollo de las siguientes tareas
adicionales:

e Preparacion de los catalizadores MnOy-CeQO, dopados por un tercer metal (Cu, Co, Fe,
Ni, Sr y Zr) con una relacion molar 80/10/10 y su caracterizacion para poder predecir y
explicar las propiedades y el comportamiento de los catalizadores.

e Evaluacion de la viabilidad de la reduccion simultanea considerando la actividad de los
catalizadores dopados con respecto al de Mn-Ce.

e Estudio de los posibles subproductos de reaccion que pueden formarse durante el proceso
dDiNOy.



3.- MATERIALES Y METODOS
3.1.- PREPARACION DE CATALIZADORES

En el presente trabajo se han realizado siete catalizadores, todos ellos preparados mediante el
método de co-precipitacion. Uno de ellos es el catalizador MnOx-CeO, con una relacion
molar de 85Mn-15Ce, vy los restantes son los catalizadores MnOy-CeO, dopados por un tercer
metal, cuya composicion molar es de 80Mn10Ce-10Metal.

Para llevar a cabo la sintesis de cada catalizador, se prepara una disolucion acuosa con las
diferentes sales precursoras, calculando previamente las cantidades necesarias a diluir de cada
sal. Las sales precursoras a utilizar en todos los catalizadores son: nitrato de manganeso(ll)
tetrahidratado (Mn(NO3),-4H,0, Sigma-Aldrich 98%) y nitrato de cerio(lll) hexahidratado
(Ce(NO3)3-6H,0, Sigma-Aldrich 99%), mientras que las sales precursoras de los metales
dopantes son: nitrato de cobre(ll) trihidratado (Cu(NOs3).-3H,0, Sigma-Aldrich 98%), nitrato
de cobalto(ll) hexahidratado (CoN;Og:6H,0, Honeywell-Fluka 98%), nitrato de hierro(lll)
nonahidratado (Fe(NOs3)-9H,0O, Alfa Aesar 98%), nitrato de niquel(ll) hexahidratado
(Ni(NOs),2-6H20, Sigma-Aldrich 99,4%), nitrato de estroncio (Sr(NOs),, Sigma-Aldrich 99%)
y nitrato de zirconio(ll) hexahidratado (Zr(NOz3),-6H,0, Sigma-Aldrich 99%).

Posteriormente, se emplea carbonato de sodio (Na,COs3 1,2 M) como agente precipitante. Para
ello, mediante agitacion se afiade muy lentamente la disolucién de Na,COs3 a la disolucion
inicial, hasta que el pH medido esté comprendido entre 8,8-9,1. Tras 2 horas de maduracion a
temperatura ambiente, el precipitado se filtra sucesivamente con 6 litros de agua destilada, y
la torta obtenida tras la filtracion se seca en una estufa a 110°C durante 12 horas. Tras el
secado, el sélido se calcina en una mufla con aire a 500°C durante 3 horas y con una rampa
creciente de 1°C/min. Finalmente, el catalizador calcinado en forma de polvo se empastilla y
se tamiza a 0,3-0,5 mm para evitar controles difusionales durante los test de actividad
catalitica.

3.2.- TECNICAS DE CARACTERIZACION DE CATALIZADORES

En este apartado se describe el fundamento teérico asi como el protocolo de cada una de las
técnicas de caracterizacion empleadas, a partir de las cuales se han determinado las
propiedades fisico-quimicas de los catalizadores. Las técnicas realizadas son las siguientes:

Espectroscopia de Emisién Atomica con Plasma Acoplado Inductivamente (ICP-AES)
Fisisorcion-Adsorcion Fisica de N,

Difraccion de Rayos X (DRX)

Reduccion a Temperatura Programada con H, (TPR-Hy)

Desorcion de Amoniaco a Temperatura Programada (TPD-NHj3)

3.2.1.- Espectroscopia de emision atdmica con plasma acoplado inductivamente (ICP-
AES)

La técnica de espectroscopia de emision atomica permite determinar el contenido de las fases
metalicas presentes en una disolucién. El equipo se encarga de nebulizar la muestra liquida y
transportarla hasta el seno del plasma producido por induccién acoplada en un flujo de argon.
Las altas temperaturas hacen que la muestra sea atomizada e ionizada, de forma que los iones
formados en el plasma emiten radiacion electromagnética con longitudes de onda
caracteristicas de cada elemento, lo que permite su identificacion y cuantificacion.



Esta técnica ha sido realizada en el servicio SGIKER de la Universidad del Pais Vasco. Los
andlisis se han llevado a cabo en un equipo ICP-AES Horiba Yobin Yvon Activa. Con el fin
de preparar y adecuar las muestras para el ensayo, previamente, se pesan 0,015 g de
catalizador y se introducen en vasijas de Teflon, en las cuales se afiaden 12 ml de agua regia
(una relacion molar 1:3 de HNO3/HCI) con el fin de disolver las muestras. Para facilitar el
proceso de disgregacion, las muestras se calientan hasta 140°C con una rampa creciente de
2°C/min en un microondas (CEM Mars Xtraction), en el cual se produce un aumento hasta
140°C con una rampa creciente de 2°C/min. Tras este proceso, una vez disuelto el sélido, el
liquido restante de cada recipiente se enrasa con agua destilada en un matraz de volumen
conocido.

3.2.2.- Fisisorcion o Adsorcién Fisica de N,

Esta técnica de caracterizacion tiene como objetivo medir las propiedades texturales de los
catalizadores, utilizando para ello la adsorcion fisica de N,. EI fendbmeno de fisisorcion tiene
lugar cuando las moléculas del gas adsorbato empleado se adhieren sobre la superficie del
solido poroso (adsorbente). Este proceso resulta favorecido al disminuir la temperatura o al
producirse un incremento en la presion, por lo que la temperatura de trabajo es la del
nitrégeno liquido a —196°C.

La representacion de la cantidad de N, adsorbida una vez alcanzado el equilibrio frente a la
presion relativa recibe el nombre de isoterma. Como se observa en la Figura 3, existen seis
tipos de isotermas y la forma de cada una de ellas esta relacionada con la porosidad del sélido.
De acuerdo con la IUPAC, la isoterma tipo | corresponde a solidos microporosos. Las
isotermas de tipo 11y 111 son propias de sélidos macroporosos, mientras que las de tipo IV y V
se producen en sélidos mesoporosos. En cambio, la isoterma tipo VI se corresponde con una
superficie no porosa.

I{a) lib)

Amount adsorbed —————me—

Relative pressure ———— im—

Figura 3. Clasificacion de las isotermas segun la IUPAC



10

Una vez finalizada la adsorcion tiene lugar el fenémeno contrario, conocido como desorcion.
En este caso, la caida de presion es mayor que en el proceso de adsorcién, lo que provoca que
la isoterma de desorcion quede por encima de la de adsorcién, formando asi un ciclo
denominado histéresis (Thommes y cols., 2015).

Los ensayos de fisisorcion se llevan a cabo en el equipo Tristar 11 de Micromeritics. El
protocolo empleado para la realizacion de este experimento comienza con la pesada de 0,25-
0,30 g de catalizador. A continuacion, se lleva a cabo el proceso de desgasificacion, cuyo
objetivo es eliminar aquellas moléculas que puedan encontrarse adsorbidas sobre la superficie
del catalizador. Para ello, se produce un calentamiento a 350°C con una rampa creciente de
temperatura de 10°C/min y una duracion de 5 horas. Tras el proceso de desgasificacion, se
lleva a cabo la nueva pesada del catalizador, de forma que se pueda calcular la pérdida de
masa (debido a los gases eliminados de su superficie) y con ello el peso real del sélido. Por
ultimo, las muestras son sometidas al experimento de fisisorcion de N, en el cual son
colocadas en el interior de nitrogeno liquido para garantizar la temperatura de —196°C. Este
experimento consiste en la adicién sucesiva de pequefios volimenes de N, de forma que éste
se va adsorbiendo sobre la superficie del catalizador. Una vez alcanzado el equilibrio se
registra la presion relativa resultante, y la sucesion de todos los registros permite representar
la rama de adsorcidén. Posteriormente, se repite el proceso eliminando sucesivamente
pequefios volumenes de N, y se registra la presion relativa de equilibrio, lo que permite
obtener la rama de desorcion.

El célculo de la superficie especifica se determina a partir de la ecuacion de Brunauer,
Emmett y Teller (BET), y para ello se utilizan datos de la isoterma de adsorcion en el rango
de presion relativa de 0,03-0,30. Para determinar el volumen asociado a los poros y la
distribucion de su tamafio, se utiliza el modelo propuesto por Barret, Joyner y Halenda (BJH)
aplicado a la rama de la desorcion en un intervalo de presion relativa entre 0,14 y 0,99.

3.2.3.- Difraccién de Rayos X (DRX)

La aplicacion de esta técnica de caracterizacion permite identificar las diferentes estructuras
cristalinas presentes en los catalizadores. El fendmeno de difraccion tiene lugar cuando un haz
de radiacion electromagnética incide sobre una estructura cristalina con una longitud de onda
determinada. Los rayos X incidentes sobre la muestra son dispersados en todas direcciones
dando lugar a fenémenos de interferencia.

El procedimiento experimental de este ensayo ha sido realizado por el servicio SGIKER de la
Universidad del Pais Vasco en un difractometro modelo PW1710 con radiacion Cu Ka
(A=1,5406 nm) y filtro de niquel. Las muestras han sido escaneadas desde un angulo inicial de
10° y uno final de 80° (26), con un intervalo de muestreo de 0,02°s.

La identificacion de las diferentes fases cristalinas presentes en los catalizadores se realiza por
comparacion con los difractogramas de cada una de las fases, recogidos en la base de datos
PDF (Powder Diffraction File) establecida por el ICDD (International Centre for Diffraction
Data), en el cual se dispone de las posiciones e intensidades relativas de las sefiales de
difraccion de numerosos materiales.

Aplicando la ecuacion de Scherrer es posible determinar el tamafio de los cristales. La técnica
esta limitada para particulas mayores de 3-4 nm, y la ecuacion utilizada es la siguiente:

KA
Z - B cosB

(3.1)



11

donde,

A: longitud de onda de los rayos X

0: angulo de incidencia

K: factor de forma

B: anchura del pico a altura media corregida (B?>=B%-b?), siendo B la anchura experimental y b
una correccion debida al aparato

3.2.4.- Reduccién a Temperatura Programada con H;, (TPR)

Esta técnica de caracterizacion se ha empleado para analizar las propiedades redox de los
catalizadores, asi como para identificar la cantidad de especies metalicas presentes en las
muestras a traves de su reducibilidad. EI agente reductor utilizado es H, y el equipo empleado
para la realizacion de esta técnica es Autochem 11 de Micromeritics.

El protocolo empleado para la realizacion de este experimento comienza con la pesada de
0,15 g de muestra. A continuacion, se lleva a cabo el pretratamiento del catalizador y, para
ello, se realiza un calentamiento hasta 500°C durante 45 minutos, con una rampa creciente de
10°C/min en un flujo de 5% O,/He. Una vez transcurrido este tiempo, se baja la temperatura
hasta 40°C con una corriente de He. Tras el pretratamiento, la muestra se calienta hasta 900°C
con una rampa de temperatura de 10°C/min y se hace pasar una corriente de 5% Hj/Ar,
favoreciendo asi la reducibilidad del catalizador. Finalmente, la estabilizacion de la reduccion
del catalizador se consigue manteniendo la muestra a 900°C durante 30 minutos. Para
condensar el agua producida durante la reduccion del catalizador se coloca una trampa fria de
isopropanol a —50°C.

Por otro lado, la medicién del H, consumido se realiza usando un detector de conductividad
térmica (TCD) previamente calibrado. El consumo total de H, se obtiene a partir de las curvas
H,-TPR integradas respecto al tiempo.

3.2.5.- Desorcion de Amoniaco a Temperatura Programada (TPD)

Esta técnica estudia la caracterizacion de las propiedades acidas de un solido mediante la
desorcién a temperatura programada. Se basa en la adsorcién de un gas con alta afinidad por
los centros &cidos y la posterior desorcion del mismo mediante un aumento de temperatura.
Debido a su gran estabilidad térmica, el gas utilizado en este ensayo es el NH3. El equipo
empleado para la realizacion de esta técnica es Autochem Il de Micromeritics.

El protocolo empleado para la realizacion de este experimento comienza con la pesada de
0,15 g de muestra. A continuacion, se comienza con el pretratamiento de la muestra y, para
ello, se realiza un calentamiento hasta 500°C durante 45 minutos, con una rampa creciente de
10°C/min y una corriente de 5% O,/He. Una vez transcurrido este tiempo, se realiza un
enfriamiento hasta 40°C con una corriente de He. Posteriormente, se realiza la adsorcion de
NH; introduciendo una corriente de 10% NHs/He durante 1 hora, tiempo suficiente para
garantizar la saturacion de la muestra. Después, se procede a desorber las moléculas de NH3
gue han sido adsorbidas débilmente (adsorcion fisica), introduciendo una corriente de He a
40°C durante 1 hora. Por ultimo, las moléculas de NH3 fuertemente adsorbidas (adsorcion
guimica) se desorben aumentando la temperatura hasta 450°C con una rampa creciente de
10°C/min y una corriente de He.

Para la correcta medicién del NH; desorbido se hace uso de un detector de conductividad
térmica (TCD), el cual también es previamente calibrado. Ademas, cabe destacar que, debido
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a la naturaleza oxidante del catalizador, el NH3 adsorbido puede reaccionar con el oxigeno
que se encuentra en la superficie del catalizador, formando asi 6xidos de nitrégeno. Para su
comprobacion, la corriente de salida se hace pasar por un espectrometro de masas. La
cantidad total de NH3 desorbido se calcula a partir de la integracion de las curvas NH3;-TPD
con respecto al tiempo.

3.3.- SISTEMA EXPERIMENTAL

En este apartado se describe el equipo experimental que se ha utilizado para llevar a cabo la
eliminacion conjunta de NOy y PCDD/Fs a traves de las pruebas de actividad catalitica. Este
sistema experimental permite analizar la actividad, selectividad y estabilidad de un catalizador
en condiciones similares a las de una planta real de incineracion de RSU.

Lamentablemente, debido a la alta toxicidad y dificultad en la medicion de la concentracién
de las PCDD/Fs, resulta inviable trabajar a nivel de laboratorio con estas especies. En este
sentido, se emplean moléculas menos toxicas y mas faciles de analizar. La molécula utilizada
en el presente trabajo, y que presenta un gran parecido a las PCDD/Fs en cuanto a su
reactividad, es el 1,2-diclorobenceno (0-DCB). Esta molécula, al igual que las PCDD/Fs,
presenta un anillo aromético y dos atomos de cloro (Albonetti y cols., 2008).

El sistema experimental, cuyo diagrama de flujo se puede observar en la Figura 4, se divide
en tres partes fundamentales: el sistema de alimentacion, el sistema de reaccion y el sistema
de analisis.

o-ocs D
—>Eilg-'
He ' ., -
[kt .:“ 5] = [ LIMASZ1 ]

M —1
1&1 GC-M5
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7
Wl 15T
NO |

Ar auxiliar,

Figura 4. Diagrama de flujo del sistema experimental
A continuacion, se procede a la descripcion de cada una de las zonas mencionadas.
3.3.1.- Sistema de alimentacion

El principal objetivo del sistema de alimentacion es generar una corriente que simule la de los
gases de combustion de una planta de RSU para ser purificados en un reactor catalitico con
una configuracién de tipo tail-end. Con esta disposicion, el reactor catalitico se sitda al final
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de la linea de depuracion de gases, evitando de esta forma el envenenamiento del catalizador.
A traveés de la corriente de alimentacion generada circula un caudal de gas, cuya composicion
se muestra en la Tabla 1.

Tabla 1. Concentraciones de los reactivos en la alimentacion al reactor

Compuesto Concentracion Unidad
Monoxido de nitrogeno NO 300 ppm
Amoniaco NH3 300 ppm
Oxigeno 0, 10 %
1,2-Diclorobenceno 0-DCB 100 ppm
Argon Ar Balance

Otros compuestos que se generan industrialmente tras la incineracion de RSU son el
monoxido de carbono (CO) y una concentracion de CO, del 10%, provocando que estos gases
también estén presentes en la corriente de entrada al reactor catalitico. En este sentido,
Gallastegi-Villa (2016) demostro que la concentracion de CO, no tiene efecto significativo
sobre el proceso dDINOy. Sin embargo, estos compuestos no se han introducido en la
corriente de alimentacion, ya que la alta concentracion requerida puede saturar los sistemas de
medicién. Esto hace que no se pueda diferenciar el CO y CO, procedente de la oxidacion del
0-DCB, no pudiéndose analizar la selectividad de dicha reaccion.

El sistema de alimentacion consta de cuatro lineas de gases (NO, NHs, O, y Ar) y una linea de
liquido (o-DCB). Para evitar la adsorcién del o-DCB las tuberias estan fabricadas de acero
inoxidable (AlISI-316), y cada una de ellas presenta un filtro de particulas, una electrovalvula,
un controlador de flujo masico (Bronkhorst High-Tech F-201CV) y una véalvula antirretorno.
La linea de liquido presenta los mismos componentes, salvo el modelo de controlador de flujo
masico (0-DCB: Bronkhorst® High-Tech p-Flow L01-AGD-19-0-20S), y en lugar de la
valvula antirretorno se hace uso de una valvula de mezcla liquido-gas.

La mezcla liquido-gas se evapora en un mezclador-evaporador (CEM, Controller and
Evaporator Mixer, W-102A-11K). Como sistema de seguridad para evitar condensaciones, las
tuberias se mantienen calefactadas mediante hilos calefactores, los cuales rodean al tubo. Una
vez formada la corriente de reaccion, ésta pasa por un depdsito cilindrico de acero inoxidable
de 25 litros, cuyo objetivo es amortiguar las posibles oscilaciones debido a la evaporacion no
continua de las gotas de 0-DCB, las cuales se forman en el borde del tubo de adicion a la
corriente gaseosa. EI NO gaseoso se mezcla directamente con la corriente de alimentacion a la
salida del depdsito, ya que dicha especie puede reaccionar con el material del propio depdsito.

Paralelamente a la linea de alimentacion, existe una linea auxiliar de argon cuyo objetivo es
limpiar las tuberias y llevar a cabo el pretratamiento del lecho catalitico antes de la reaccion.
Esta linea también dispone de un filtro de particulas, una electrovalvula de dos vias, un
controlador de flujo mésico y una vélvula antirretorno.

Por ultimo, las corrientes de alimentacién y argon auxiliar confluyen en una vélvula
neumatica de cuatro vias, que permite dirigir la corriente de alimentacion al reactor y el argén
auxiliar a bypass, 0 viceversa.

3.3.2.- Sistema de reaccion

El sistema de reaccion esta formado por un reactor de cuarzo en forma de U situado en el
centro de un horno cilindrico convectivo, el cual que permite realizar reacciones en rampa de
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temperatura y mantenerla constante de manera muy precisa. El reactor tiene un didmetro
interior de 13,6 mm, de forma que se pueda garantizar unas condiciones fluidodinamicas
adecuadas y la ausencia de controles difusionales. La corriente de gas entra por la rama
derecha del tubo y fluye en direccion descendente mientras se calienta hasta encontrarse con
el lecho catalitico. Este se sittia sobre lana de cuarzo, en concreto, a 15 mm de la parte inferior
del reactor, asegurandose asi la ausencia de gradiente longitudinal de temperatura y un buen
control de la misma. El flujo de gas que abandona el lecho circula en direccion ascendente por
la rama izquierda del tubo de reaccion, y se dirige al sistema de analisis.

Las condiciones para llevar a cabo la reaccion se muestran en la Tabla 2. Estas condiciones se
han establecido para garantizar un régimen estrictamente cinético (Gallastegi Villa, 2016).

Tabla 2. Variables de reaccion

Variable Unidad Valor
Qalimentaci(’)n LN/min 2
dp mm 0,3-0,5
W g 1,5
GHSV ht 80000

Tras el reactor, existe una segunda valvula neumatica de 4 vias, la cual permite mandar la
corriente de salida del reactor al sistema de andlisis y la corriente que puentea al reactor a
venteo o0 viceversa.

3.3.3.- Sistema de analisis

El sistema de anélisis esta constituido por diferentes analizadores, que permiten cuantificar
los reactivos antes y después de la reaccion, asi como también permiten el seguimiento de los
subproductos de reaccion.

3.3.3.1.- Medicién de compuestos organicos clorados

Para medir la concentracién de 0-DCB y otros subproductos organicos clorados se utiliza un
cromatografo de gases equipado con un detector selectivo de masas (GC-MS, Gas
Chromatography-Mass Selective Detector, Agilent Technologies 7890-5975C). Debido a las
caracteristicas que presenta el o-DCB y los diferentes subproductos procedentes de la
oxidacién, se hace uso de una columna tipo HP-VOC preparada para la separacion de
compuestos organicos volatiles. Como gas portador se emplea el He. La muestra circula por
un loop conectado a una valvula de 6 vias. En el momento de la inyeccion, las conexiones de
la valvula cambian de posicion de forma que el He portador arrastra la muestra retenida
previamente en el loop hasta el inyector. Para mantener constante la presion en el loop y que
la cantidad de moles introducida en el inyector sea la misma, existe un controlador de presién
(Bronkhorst, P502C-6KOAVAGD-11K) que se encarga de mantenerla a 1400 kPa a la salida
del cromatografo.

Para la medicion, se ha establecido un método cromatografico que permite la medida cada 7,5
minutos, manteniéndose constante durante 2 minutos a 70°C. Tras esto, se produce un
calentamiento con una rampa creciente de 60°C/min hasta 200°C, temperatura a la cual se
mantiene constante durante un minuto y medio. La cuantificacion del o-DCB se realiza
mediante la integracion de los cromatogramas aplicando la siguiente ecuacion, obtenida a
partir de la calibracion de patrones liquidos.
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A;i(Rgpit+1)-1000
2,32:10% Vigop'p

Ci(ppm) = (3.2)

donde,

A: area del pico del cromatdgrafo

p: densidad del analito en las condiciones del inyector (150°C y 142 kPa)
Rspiit: relacion de split seleccionada (30)

Vioop: Volumen del loop (0,25 ml)

3.3.3.2.- Medicion de compuestos inorgéanicos no clorados

Los analizadores modulares de gases empleados para cuantificar la concentracion de los gases
son de la casa ABB de la serie AO2000. Para medir la concentracion de CO, CO; y N,O se
hace uso de un analizador URAS 14, el cual basa su principio de medida en la absorcion de
radiacion infrarroja no dispersa en un rango de longitud de onda de A=2,5-8 um. Por otro lado,
para la cuantificacion de los gases como el NO y NO; se utiliza un analizador LIMAS 11,
cuyo principio de medida se basa en el campo espectral ultravioleta y visible (A=200-600 nm).

Para la precisa medicion de los gases se realiza la calibracion de los analizadores, que permite
corregir las desviaciones generadas de su uso. Las concentraciones de los gases utilizados
para la calibracion de los analizadores se muestran en la Tabla 3.

Tabla 3. Concentraciones de los gases utilizados en la calibracion de
los analizadores

Equipo Gases Concentracion (ppm)
CO 1000
URAS 14 CO, 1000
N,O 400
NO 1000
LIMAS 11
S NO, 411

3.4.- PROCEDIMIENTO DE REACCION

El protocolo de reaccién empleado consta de las siguientes etapas: secado del catalizador,
calibracién de los analizadores, estabilizacién de la alimentacion, medicion de la alimentacion
y reaccion quimica; de las cuales algunas de ellas pueden ocurrir de forma paralela. A
continuacidn, se detallan cronol6gicamente las etapas mencionadas.

En primer lugar, se lleva a cabo la etapa de pretratamiento del catalizador, con el objetivo de
eliminar aquellas moléculas que puedan estar previamente adsorbidas sobre su superficie.
Para ello, se pone en contacto con una corriente de argdén auxiliar, en concreto, con un caudal
de 1,5 Lny/min y durante 1 hora con el lecho catalitico a 150°C.

Al mismo tiempo en que se lleva a cabo la etapa de pretratamiento, se prepara y estabiliza la
corriente de alimentacion. En esta etapa, el controlador de flujo masico del 0-DCB se activa
cuando las tuberias y el médulo CEM hayan alcanzado la temperatura prefijada para evitar
posibles condensaciones. Para ello, la primera valvula de 4 vias envia la corriente de
alimentacion al bypass, mientras que el argon auxiliar circula por el reactor.
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Tras la estabilizacion de la corriente de alimentacion, se pasa a la etapa de medicion de la
alimentacion, cuyo objetivo es garantizar un correcto funcionamiento del sistema y conocer
exactamente la concentracion de todos los compuestos que van a someterse a reaccion. Para
ello, la segunda valvula neumaética dirige la corriente que puentea al reactor al sistema de
analisis, mientras que el argon auxiliar encargado de hacer el pretratamiento lo manda a
venteo.

Una vez pasadas las dos horas de pretratamiento, el horno convectivo es programado hasta
alcanzar la temperatura de trabajo. De esta forma, cuando todas las mediciones de
concentracion de la corriente de alimentacion son estables, se puede dar comienzo a la
reaccion. Para ello, se cambia la posicion de la primera valvula de cuatro vias, que dirige la
corriente de alimentacion al reactor, y posteriormente la segunda vélvula, enviando la
corriente que pasa por el reactor al sistema de analisis.

En todas las reacciones la temperatura del reactor ha variado desde 100°C hasta 500°C con
una rampa creciente de temperatura de 1,5°C/min. ElI comportamiento catalitico se mide en
términos de conversion de NO y 0-DCB, las cuales se han calculado a partir de las siguientes
expresiones:

Xno = W 100 (3.3)
Xo-pCB = CO_DcC:_O,;CCBOO_DCB +100 (3.4)

donde,
Cnoo Y Co-DcBo: CONcentracion de entrada al reactor de NO y 0-DCB
Cno Y Co.ncs: concentracion a la salida del reactor de NO y 0-DCB
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4.- RESULTADOS

Este apartado se divide en dos subapartados. En primer lugar, se muestran los resultados
obtenidos para cada una de las técnicas de caracterizacion empleadas; a continuacién, se
realiza un andlisis de actividad llevando cada catalizador a reaccion siguiendo el protocolo
descrito en el Apartado 3.4.

4.1.- CARACTERIZACION DE LOS CATALIZADORES
4.1.1.- Composicion quimica

La carga final de cada uno de los metales utilizados en los diferentes catalizadores ha sido
determinada por medio del analisis ICP-AES. La composicion quimica de los catalizadores se
muestra en la Tabla 4.

Tabla 4. Composicion quimica de los catalizadores masicos

Muestra Composicion Teorica (Yomol) Composicion Real (%omol)

Mn Ce Metal Mn Ce Metal

Mn-Ce 85 15 - 84,93 15,07 -

Mn-Ce-Cu 80 10 10 79,50 10,12 10,38
Mn-Ce-Co 80 10 10 77,77 10,24 11,99
Mn-Ce-Fe 80 10 10 78,38 11,30 10,32
Mn-Ce-Ni 80 10 10 79,79 10,26 9,96
Mn-Ce-Sr 80 10 10 79,96 10,46 9,59
Mn-Ce-Zr 80 10 10 75,73 9,68 14,59

Comparando los datos obtenidos tras el analisis con la composicion tedrica de cada uno de los
metales utilizados para la sintesis de los catalizadores, se comprueba que el método de sintesis
utilizado permite obtener catalizadores con la carga metélica deseada. No obstante, se han
encontrado pequefias variaciones en los catalizadores dopados con Co y Zr con respecto a los
valores nominales.

4.1.2.- Propiedades texturales

La técnica empleada para el analisis de las propiedades texturales de los catalizadores es la
fisisorcion de N,. En la Figura 5 se muestran las isotermas de adsorcién-desorcion para
valores de presiones relativas entre 0,01 y 0,99, junto con la distribucién del tamafio de los
poros de cada catalizador.
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De acuerdo con la clasificacion de la IUPAC, las isotermas obtenidas para todos los
catalizadores son de tipo 1V, las cuales se corresponden con sélidos mesoporosos. Este tipo de
isotermas caracterizan a los adsorbentes mesoporosos, donde la condensacién capilar en los
poros del sélido producido en el proceso de adsorcion da lugar a un fenémeno de histéresis en
la etapa de desorcion.

La forma especifica de los ciclos de histéresis proporciona informacién de gran utilidad, ya
gue se encuentra ligada a las caracteristicas particulares de la estructura porosa. En
comparacion con la clasificacion de la IUPAC, como se observa en la Figura 5A, todos los
catalizadores presentan un lazo de histéresis de tipo H1, donde los aglomerados o particulas
esféricas se disponen de forma bastante uniforme, con geometria de poro cilindrico.

La distribucién del tamafio de poro se representa en la Figura 5B. El catalizador compuesto
por Mn y Ce presenta una distribucién no homogénea con tamafios de poros muy amplios (9-
60 nm). Sin embargo, al introducir un metal dopante se obtienen distribuciones de poros mas
definidas. En este sentido, los catalizadores de Cu y Co presentan una distribucion mucho méas
especifica, concentrandose la mayor parte de los poros en el intervalo 15-40 nm. En el caso de
los catalizadores dopados con Ni y Zr los tamafios de poros son algo mas pequefios, entre 12-
35 nm, mientras que la distribucion de poros que presenta el catalizador dopado con Sr queda
claramente delimitada en dos tamafos de poro diferentes, entre 3-4 nm y 7-20 nm. En cambio,
la adicion de Fe presenta un comportamiento similar a la encontrada en el catalizador de
referencia (Mn-Ce), ya que su distribucién es menos definida que las anteriores, aunque
presenta una pequefia concentracion de poros entre 3-4 nm.
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Por otro lado, mediante el método BET se han determinado los valores de area superficial
especifica y el volumen de poro de los catalizadores. Los resultados se muestran en la Tabla
5.

Tabla 5. Propiedades texturales de los catalizadores masicos

Muestra | Superficie especifica (m%g) | Volumen poro (cm®/g)

Mn-Ce 75,3 0,23
Mn-Ce-Cu 60,6 0,23
Mn-Ce-Co 54,6 0,23
Mn-Ce-Fe 91,6 0,26
Mn-Ce-Ni 90,7 0,25
Mn-Ce-Sr 90,5 0,23
Mn-Ce-Zr 83,0 0,26

Con respecto a los resultados de la Tabla 5, en principio, es conveniente que la superficie
BET y el volumen de poro sea lo mas elevada posible, ya que favorecen una mayor
exposicion de la fase activa a los reactivos implicados en la reaccion (Yang y cols., 2019). En
este sentido, el dopaje con Fe, Ni, Sr 'y Zr ha producido un aumento del area superficial, asi
como también del volumen de poros. Esto sugiere que dichos metales son capaces de
interaccionar e incorporarse a las estructuras caracteristicas del Mn y Ce generando defectos,
los cuales son los causantes del aumento observado en el &rea superficial y tamafio de poros.

4.1.3.- Cristalinidad

Las diferentes fases cristalinas presentes en las muestras se han estudiado mediante la técnica
de difraccion de rayos X. Para su realizacion, se ha seguido el procedimiento descrito en el
apartado 3.2.3. Los resultados se muestran en la Figura 6.

El difractograma del catalizador compuesto por Mn y Ce presenta el pico mas intenso a 28,8°
y picos secundarios a 33, 47,9 y 56°, los cuales se asocian a la estructura cristalina de tipo
fluorita caracteristica del 6xido de Ce (Machida, 2000). Ademas, el desplazamiento de la
reflexion mas intensa de la muestra respecto al CeO, puro (28,7°) (Cui y cols., 2013) esta
relacionado con la modificaciéon de la estructura de Ce debido a la incorporacion del Mn
formando la fase de 6xido mixto.

Por otro lado, el catalizador Mn-Ce presenta reflexiones secundarias situadas a 18, 21, 32, 36,
38, 47.9 y 56° asociadas al MnsOg y 33 y 55° asociadas al Mn,0O3. Esto pone de manifiesto la
presencia de dominios cristalinos de 6xidos de Mn segregados de la disolucion sélida debido
a la saturacion de ésta.

La adicion de un metal dopante produce un aumento de la cristalinidad de los 6xidos de Mn
en detrimento de los picos asociados a la fase fluorita. Esto se puede deber a que la
competicion entre el Mn y el metal dopante disminuye el grado de sustitucion del Mn dentro
de la estructura de la fluorita, produciendose una mayor segregacion hacia la fase cristalina
del 6xido de Mn. En este sentido, existe una concordancia con el aumento de tamafio de
cristal de las fases Mn,0O3; y/o MnsOg de los catalizadores dopados con respecto al catalizador
de referencia. En la Tabla 6 se muestran los valores de tamafio de cristal obtenidos para las
fases CeO,, Mn,03 y Mns0g situadas a 28.8°, 33° y 18°, respectivamente.
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Figura 6. Difractogramas de los catalizadores (a) Mn-Ce, (b) Mn-Ce-Cu, (c) Mn-Ce-Co, (d)
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Tabla 6. Tamaros de cristal de los catalizadores masicos

Muestra § CeOz (nm) | £ Mnz03 (nm) | { MnsOg (Nm)
Mn-Ce 8,2 10,5 19,5
Mn-Ce-Cu 10,8 6,3 24,4
Mn-Ce-Co 8,1 11,7 25,2
Mn-Ce-Fe 15,7 16,6 30,9
Mn-Ce-Ni 15,0 18,8 29,3
Mn-Ce-Sr 5,2 - -
Mn-Ce-Zr 14,5 14,9 27,9

A partir del andlisis especifico del difractograma del catalizador dopado con Cu, hay que
destacar que la incorporacién de este metal promueve la segregacion del Mn hacia la fase
MnsOg en detrimento de la fase Mn,Os, cuyo tamafio de cristal (6,31 nm) disminuye con
respecto al catalizador de referencia (10,52 nm). Este hecho puede ser debido a que el Cu
presenta una mayor afinidad con la fase Mn,O3, por lo que la incorporacion a esta fase genera
posibles defectos que contribuyen a la disminucion del tamafio de cristal.

El dopaje con Co, Fe y Ni favorece el aumento del tamario de cristal de las fases cristalinas de
los oxidos de Mn. Esto sugiere una mayor afinidad de estos metales por la estructura del Ce,
incorporandose mas facilmente en la estructura del CeO,. Es por ello que, no se han
observado picos caracteristicos de los 6xidos de los metales dopantes.

Por otro lado, el difractograma del catalizador dopado con Zr presenta un pico a 29.8°
asociado al ZrO,, confirmando asi la segregacion de este metal en forma de su Oxido. Este
hecho provoca una mayor incorporacion del Mn a la estructura del Ce con respecto a los
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demas catalizadores, lo que concuerda con el menor tamario de cristal de las fases cristalinas
de los 6xidos de Mn en comparacion con los catalizadores dopados con Ni y Fe.

Por ultimo, el dopaje con Sr proporciona un catalizador con estructuras cristalinas totalmente
diferentes a las obtenidas por los catalizadores restantes. Los picos situados a 13, 18.9, 25.45,
29.62 y 37.81° estan asociados a la fase cristalina Sro7,MngOs6, 10 que indica que el Sr se
introduce en la estructura cristalina del Mn formando la fase del éxido mixto. Ademas, los
picos adicionales a 17.8 y 28.9° confirman la presencia de MnO, como Unico 6xido de Mn en
forma cristalina. Esto es importante ya que varios autores han demostrado que dicha especie
tiene propiedades excelentes en las reacciones de oxidacion (Bukhtiyarova y cols., 2010).

4.1.4.- Reducibilidad

Las propiedades redox de los catalizadores se han obtenido a partir del andlisis de reduccion a
temperatura programada. Para ello, se ha seguido el protocolo mencionado en el Apartado
3.2.4. Los resultados obtenidos se recogen en la Figura 7.
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Figura 7. Perfiles de H,-TPR de (a) Mn-Ce, (b) Mn-Ce-Cu, (c) Mn-Ce-Co, (d) Mn-Ce-Fe, (e)
Mn-Ce-Ni, (f) Mn-Ce-Sr y (g) Mn-Ce-Zr

El catalizador formado por Mn y Ce presenta dos fuertes picos de reduccion a las
temperaturas de 287°C y 401°C. Estos picos se corresponden principalmente con la reduccion
gradual del Mn. El primer pico se debe a la reduccion de las diferentes fases cristalinas
asociadas a oxidos de Mn (Mn,O3; y Mns0Og), las cuales se han observado a través de la
técnica de difraccion de rayos X. Ademas, también esta relacionado con la reduccién del Mn
en alto estado de oxidacion que se encuentra dentro de la disolucion solida formando parte de
la estructura de la fluorita, la cual se ha observado igualmente por DRX. Esto puede estar
relacionado con la aparicién de un hombro en el primer pico de reduccién a la temperatura de
250°C. Este hombro se atribuye a la diferente reducibilidad del Mn presente en diferentes
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fases (disolucion sélida y 6xidos de Mn en forma cristalina), las cuales se reducen a
temperaturas muy préximas pero diferentes. Por otro lado, el segundo pico corresponde con el
paso de Mn;O4 a MnO (Dai y cols., 2012; Gallastegi Villa, 2016).

Ademaés de los dos picos de reduccion mencionados, el catalizador formado por Mn y Ce
presenta a alta temperatura (750°C) un pequefio consumo de H,. En este sentido, varios
autores han observado este hecho en los perfiles de reduccion de catalizadores basados en Ce,
asociandolo a la reduccion del mismo que se encuentra dentro de la propia estructura, y por lo
tanto con menor accesibilidad (Li y cols., 2018). El hecho de que dicho consumo sea pequefio
se debe al escaso contenido de Ce presente en el catalizador, lo que también ha sido
corroborado por otros autores (Gao y cols., 2017). Por su parte, estos mismos autores también
observan un pico de reduccidn a baja temperatura, el cual es asociado al cerio superficial. Sin
embargo, este pico resulta inapreciable en el perfil del catalizador debido a que ocurre a
temperaturas cercanas a las que se reduce el Mn.

La adicion de Cu ha resultado ser el mejor dopaje en cuanto a posibles mejoras en las
propiedades redox de los catalizadores. En la Figura 7b se muestran los resultados obtenidos
para este catalizador. En primer lugar, se puede apreciar un hombro a la temperatura de
120°C, cuyo consumo se debe a las especies de cobre aisladas que pueden existir sobre la
superficie del catalizador (Li y cols., 2018a). Por otro lado, el Cu permite crear vacantes de
oxigeno en la estructura del catalizador, mejorando asi las propiedades redox. La mejora de
éstas promueve la reduccion de todas las especies de Mn en un Unico pico situado a 315°C, a
diferencia del resto de perfiles de reduccion, donde el Mn se reduce en dos etapas. Ademas de
la reduccion del Mn, en este pico también se engloba la reduccién del CuO a Cu® (Liu y cols.,
2018c).

Por su parte, la incorporacion de Co produce un desplazamiento de los dos picos principales
de reduccién del Mn hacia mayores temperaturas (305°C y 427°C) respecto al catalizador de
referencia, indicando un empeoramiento de las propiedades redox. El primer pico se asocia a
la reduccion del Mn en alto estado de oxidacion, mientras que el segundo pico se atribuye
principalmente a la posterior oxidacion de las especies de Mn a MnO. Ademas, este segundo
pico presenta un hombro a la temperatura de 363°C, el cual engloba el consumo asociado a la
reduccion de Co en alto estado de oxidacién, que se encuentra formando parte de la
disolucién sélida. Por otro lado, existe un pequefio hombro situado a la temperatura de 552°C.
Este consumo de H, se asocia a la segunda reduccién del Co, la cual puede interpretarse como
el paso de las particulas de CoO a Co® (Thirupathi & Smirniotis, 2011).

Tras la incorporacion de Fe se obtienen dos picos claramente diferenciados. Como se observa
en la Figura 7d, la pérdida de intensidad en el primer pico respecto a los demaés catalizadores
hace que éste se divida en dos subpicos mas pequefios situados a 285°C y 318°C. Ambos estan
relacionados principalmente con la reduccion del Mn en alto estado de oxidacidn presente en
diferentes fases. La reduccion del Fe incorporado a la disolucion soélida, el cual se ha
observado en DRX, también ocurre en este rango de temperaturas. Estas especies de Fe
presentan alto estado de oxidacién y se distribuyen en sitios que son facilmente reducibles
debido a los defectos estructurales generados de su incorporacion a la fase de dxido mixto
(John y cols., 2017), lo que favorece la mejora de las propiedades redox. No obstante, el
consumo de H, debido al Fe no es apreciable debido a la baja cantidad de este metal dopante
en comparacién con la del Mn. El segundo pico de reduccion se encuentra centrado a unos
435°C. Este es asociado al Fe que forma parte de la disolucion solida (Boningari, 2018), asi
como al Mn que proviene de la reduccion anterior y se reduce de Mn3O4 a MnO.
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El dopaje con Ni genera dos picos de consumo de H,, como se puede apreciar en la Figura 7e.
La incorporacion de este metal forma una disolucion solida, la cual puede generar abundantes
vacantes de oxigeno llevando consigo una gran cantidad de especies de oxigeno superficial
que favorecen las propiedades redox. De ahi que el perfil de reduccion del catalizador dopado
con Ni pueda presentar la tendencia de formar un Unico pico, como en el caso del Cu. Ademas
de la reduccion del Mn en alto estado de oxidacion, el pico situado a 300°C puede presentar
contribucion procedente de la reduccion de particulas de Ni que se encuentran altamente
dispersas en la fase de Oxido mixto. Por otro lado, la presencia de un hombro a 500°C se
atribuye a la reduccion de especies de NiO que han interactuado fuertemente con la red del
Mny Ce (Li y cols., 2018b).

El perfil del catalizador dopado con Sr presenta dos picos principales a las temperaturas de
290°C y 434°C. Estos picos vuelven a confirmar la reduccion de las diferentes fases cristalinas
asociadas a Oxidos de Mn y la posterior oxidacion de las especies de Mn a MnO,
respectivamente. Ademéas de la reduccion del Mn, el primer pico presenta una pequefia
contribucion a la temperatura de 338°C, la cual proviene de la reduccion del Sr incorporado a
la estructura del Mn (Bukhtiyarova y cols., 2009), tal y como se ha comprobado a través de la
técnica de DRX.

Por ultimo, la incorporacion del Zr genera dos picos principales de consumo de hidrégeno. El
primero de ellos tiene lugar a la misma temperatura que el primer pico del catalizador de
referencia, por lo que se puede atribuir a la primera reduccion del Mn, donde se obtiene
Mn3O,. Previamente, existe un pequefio hombro a la temperatura de 270°C, cuyo consumo se
asocia a la reduccion de particulas de ZrO,, las cuales se encuentran dispersas sobre la
superficie del catalizador (Shen y cols., 2013), tal y como se ha obtenido a partir de los
resultados de DRX. Por otro lado, el segundo pico situado a la temperatura de 440°C se asocia
principalmente a la reduccion del Mn3O4 a MnO. Ademas, también se puede atribuir a la
reduccion de los diferentes grupos hidroxilos que presentan los 6xidos de zirconio, y que se
sitlan en zonas con menor accesibilidad (Thirupathi, 2011).

El consumo total de H; se obtiene a partir de la integracion de las curvas H,-TPR con respecto
al tiempo. En la Tabla 7 se muestran los valores de consumo total para cada catalizador.

Tabla 7. Consumo total de H, para H,-TPR en los catalizadores masicos.

Muestra Consumo H, (mmol H,/g)

Mn-Ce 164,2
Mn-Ce-Cu 189,5
Mn-Ce-Co 180,7
Mn-Ce-Fe 180,7
Mn-Ce-Ni 188,5
Mn-Ce-Sr 181,6
Mn-Ce-Zr 139,6

Los dopajes con todos los metales promueven el aumento de consumo de H,, exceptuando el
catalizador dopado con Zr, que presenta el valor mas bajo. En cambio, hay que destacar que el
catalizador de Cu ha mostrado los mejores resultados en cuanto a propiedades redox,
obteniendo a su vez un mayor consumo.
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4.1.5.- Propiedades acidas

El estudio de las propiedades &cidas de los catalizadores se realiza mediante la desorcion de
NH; a temperatura programada. El protocolo seguido para llevar a cabo esta técnica de
caracterizacion se muestra en el Apartado 3.2.5. Los resultados obtenidos se recogen en la
Figura 8.

, u.a.

3

NH_ Desorbido
a
11
(0]

T T T T T T T
100 200 300 400
Temperatura, °C

Figura 8. Perfiles de NH3-TPD de (a) Mn-Ce, (b) Mn-Ce-Cu, (c) Mn-Ce-Co, (d) Mn-Ce-Fe,
(e) Mn-Ce-Ni, (f) Mn-Ce-Sr y (g) Mn-Ce-Zr

Los perfiles de TPD de cada uno de los catalizadores mostrados en la figura anterior presentan
una desorcion de NHj entre las temperaturas de 50-400°C. En funcion de la temperatura a la
que se desorbe el NH3 se puede asociar a la naturaleza del centro acido, distinguiendo
distintos tipos de acidez. Por un lado, varios autores han observado que la desorcion
producida a bajas temperaturas se corresponde con una acidez débil, caracteristica de los
centros acidos de tipo Bronsted. Por otro lado, la desorcién a altas temperaturas se asocia a
centros acidos de tipo Lewis, que implican interacciones mucho mas fuertes (Yao y cols.,
2017D).

El perfil del catalizador de Mn-Ce presenta un pico mayoritario a 104°C, correspondiente a
centros de acidez de tipo Bronsted. Tras este pico, a temperaturas mayores aparece un hombro
asociado a una fuerza acida intermedia, la cual acaba de desorberse a 250°C, temperatura a
partir de la cual la desorcion disminuye hasta 350°C y se atribuye a centros acidos de tipo
Lewis.

Los catalizadores dopados con Co y Ni presentan el mismo pico que el catalizador de
referencia a la temperatura de 104°C, asociado a los centros acidos de tipo Bronsted. Por otro
lado, el catalizador dopado con Cu presenta desorcion a baja temperatura, caracteristica de los
centros acidos de tipo Bronsted. Sin embargo, la adicion de este metal promueve el aumento
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de la intensidad del hombro situado a 150°C, favoreciendo asi la acidez asociada a centros
acidos de caracter intermedio. No obstante, a alta temperatura apenas se desorbe NHg, lo cual
indica que el dopaje con dichos metales produce la pérdida total de los centros acidos con
mayor fortaleza.

Tras la incorporacion de Fe y Zr, cabe resaltar que el pico de desorcion maximo se encuentra
a 110°C, el cual se asocia a la acidez de tipo Bronsted. Tras esto, los perfiles de ambos
catalizadores decaen lentamente, presentando una mayor contribucion de la acidez de tipo
media que en el Ni y en el Co. Ademas, estos dos metales también presentan una baja
desorcion de NHs a alta temperatura (270-280°C), asociada a centros de acidez tipo Lewis.

La adicién de Sr genera un pico de desorcion a baja temperatura (110°C), el cual se asocia a
centros acidos de tipo Bronsted. En este caso, a diferencia de los demas catalizadores, la
desorcion de NH3 no decae, sino que se mantiene constante hasta la temperatura de 238°C
asociandose a una acidez de fuerza intermedia. A partir de esta temperatura la desorcion
comienza a decaer hasta 380°C, correspondiente a una acidez de mayor fortaleza de tipo
Lewis.

La cantidad total de NH3 desorbido se calcula a partir de la integraciéon de las curvas NHz-
TPD con respecto al tiempo. En la Tabla 8 se recogen los valores de acidez total para cada
catalizador.

Tabla 8. NH3; desorbido para NH3-TPD en los catalizadores masicos.

Muestra Acidez (mmol NH3/g)

Mn-Ce 51
Mn-Ce-Cu 4,2
Mn-Ce-Co 3,9
Mn-Ce-Fe 51
Mn-Ce-Ni 4,3
Mn-Ce-Sr 7,1
Mn-Ce-Zr 51

Con respecto a los resultados de la tabla anterior, en todos los casos se produce una menor
acidez que en el catalizador de referencia, excepto en el dopado con Sr. Esto concuerda con la
fuerte desorcidon observada en la Figura 8f a altas temperaturas, y también puede estar
relacionado con la formacidn de la disolucion solida entre el Sr y el Mn, observada a partir de
los resultados de DRX.

En principio, el NH3 introducido es adsorbido sobre el catalizador, pero también hay que tener
en cuenta que puede reaccionar con el oxigeno superficial, de modo que se puedan formar
oxidos de nitrogeno. Para corroborar dicha hipdtesis, los gases de salida del experimento de
TPD se analizaron mediante un espectrometro de masas. En la Figura 9 se recogen los
resultados obtenidos, tanto para la masa de NO como para la de N,O.
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Figura 9. Sefial TCD de A) NO y B) N,O de (a) Mn-Ce, (b) Mn-Ce-Cu, (c) Mn-Ce-Co, (d)
Mn-Ce-Fe, () Mn-Ce-Ni, (f) Mn-Ce-Sr y (g) Mn-Ce-Zr

En cuanto a los resultados de la Figura 9, la acidez presente en el catalizador de Mn-Ce esta
influenciada por la desorcion de NO en el intervalo de temperaturas 200-300°C. Ademas,
como se observa en la Figura 9B, a la temperatura de 200°C también se puede apreciar la
desorcion de N,O, lo que indica que en este catalizador el NH3 adsorbido ha reaccionado con
el oxigeno superficial. Esto esta en consonancia con el alto cardcter oxidante de dicho
catalizador, el cual es capaz de promover a bajas temperaturas la oxidacion del NH;
adsorbido.

El mismo comportamiento ha sido apreciado en los catalizadores dopados por Cu y Zr,
observandose la desorcion de NO y N,O a la temperatura de 200°C asociado a la acidez de
caracter intermedio. Sin embargo, el dopaje con ambos metales ha disminuido la desorcion de
NO a 300°C respecto al catalizador de referencia, la cual esté relacionada con la acidez de
mayor fortaleza.

En el caso del catalizador dopado con Co, parte de los compuestos desorbidos a la
temperatura de 200°C corresponden con la desorcion de N,O principalmente, aunque también
se desorbe en menor cantidad NO, tal y como se puede observar en la Figura 9A. Asimismo, a
altas temperaturas (300-400°C) es cuando se aprecia una desorcion de NO. Esto pone de
manifiesto que el NHj3 inicialmente adsorbido ha reaccionado con el oxigeno que se encuentra
en la superficie del catalizador.

Por otro lado, la acidez observada en el catalizador dopado con Ni se asemeja a la del Mn-Ce,
ya que presenta desorcion de NO a las temperaturas de 200°C y 300°C, ambas relacionadas
con la acidez de mayor fortaleza de tipo Lewis. La adicion de Fe elimina por completo la
desorcion de NO a altas temperaturas, por lo que la acidez presente en este catalizador sélo
esté influenciada por la desorcion de NO a 200°C, favoreciendo la acidez de fuerza intermedia
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como se puede ver en la Figura 9A. No obstante, ambos catalizadores se asemejan en que la
desorcion de N,O es préacticamente nula.

Por ultimo, hay que destacar que los perfiles de NO y N,O obtenidos para el catalizador
dopado con Sr son similares. La incorporacion de este metal produce un desplazamiento de la
desorcion de NO y N,O hacia mayores temperaturas (200-280°C), por lo que la desorcion de
NHj3 en este rango esta Gnicamente asociada a centros de acidez de tipo Lewis.

A través de estos resultados, se ha podido comprobar que la acidez en todos los catalizadores
esta fuertemente asociada a la desorcién de NO y N,O, principalmente a 200°C y 300°C. Esto
se asocia a la acidez de mayor fortaleza, por lo que la produccion de los 6xidos de nitrégeno
esta relacionada con una acidez que conlleve una adsorcion mas fuerte entre el catalizador y el
gas.

4.2.- ACTVIDAD CATALITICA

El objetivo principal de este apartado es evaluar la viabilidad de los catalizadores sintetizados,
de modo que la reduccién de NOy y la oxidacion del o-DCB tengan lugar simultaneamente y
de la forma mas eficiente posible.

La actividad catalitica se ha medido a través de la reaccion mediante el procedimiento
experimental descrito en el Apartado 3.4. Las condiciones de operacion utilizadas han sido las
mismas para todos los catalizadores, llevandose a cabo la reaccion desde 100°C hasta 500°C.

4.2.1.- Evaluacion del catalizador MnOy-CeO, y sus dopantes para la eliminacion
simultanea de NO y 0-DCB

Con objeto de analizar y determinar los catalizadores que ofrecen mejores resultados de
conversion, se comparan los resultados obtenidos en cada caso. El rendimiento catalitico de
los catalizadores ha sido medido mediante las conversiones de NO y 0-DCB, las cuales se han
calculado como la diferencia entre las concentraciones de entrada y salida de ambos
compuestos a partir de las ecuaciones (3.3) y (3.4). En la Figura 9 se muestran los resultados
obtenidos para el catalizador de Mn-Ce.

Como se puede observar en la Figura 10, la reduccién de NO ocurre a temperaturas mas bajas
que la oxidacion del o-DCB. Ademé&s, ambos contaminantes muestran conversiones
superiores al 60% en el mismo rango de temperaturas (200-250°C), lo que es acorde con los
estudios llevados a cabo en trabajos anteriores sobre la eliminacion de ambos compuestos con
el catalizador MnOy-CeO, (lbarbia, 2017). Este hecho indica que la reduccion de NOy y la
oxidacion del o-DCB conjunta, en este caso, si es factible.

El perfil de NO muestra dos zonas claramente diferenciadas, destacando las altas
conversiones (95%) durante el intervalo de temperaturas de 100-230°C. A temperaturas mas
altas, se observa una primera caida en la conversion de NO hasta 335°C. A partir de esta
temperatura existe un pequefio tramo en el que la conversién se mantiene constante hasta
aproximadamente 395°C, momento en el que la conversion vuelve a disminuir drasticamente.
Esto evidencia la aparicion de reacciones paralelas entre las que destacan la oxidacion de
NHs, principalmente (Roy y cols., 2009).
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Figura 10. Evolucion de la conversion de NO y de 0-DCB del catalizador MnOy-CeO,

Por otro lado, la conversién de 0-DCB se caracteriza por presentar un perfil en forma de S con
dos picos a las temperaturas de 220°C y 390°C. En este caso, al mismo tiempo en que
comienza la reaccion tiene lugar un aumento brusco en la conversion, obteniéndose un
maximo (80%) a 220°C. A medida que aumenta la temperatura, la conversion disminuye hasta
277°C, volviendo a aumentar los valores de conversion del 0-DCB hasta valores cercanos al
90% a 385°C, temperatura a partir de la cual vuelve a disminuir la conversion.

A continuacion, se muestran los resultados obtenidos tras la incorporacion de los diferentes
metales dopantes en el catalizador de Mn-Ce. En la Figura 11 se recogen los resultados de
conversion de NO.

De forma general, los resultados de la Figura 11 destacan por su elevada conversién de NO a
bajas temperaturas, obteniéndose conversiones superiores al 95% en el intervalo de
temperaturas 100-170°C con todos los catalizadores. Sin embargo, a partir de esta temperatura
se produce una bajada de conversion, la cual varia dependiendo del metal dopante utilizado.
De acuerdo con esto, la incorporacion de metales dopantes como el Fe, Ni y Sr en el
catalizador de Mn-Ce permite ampliar la meseta de conversion maxima hacia temperaturas
mas altas (100-212°C). Por el contrario, el dopaje con Cu, Co y Zr resulta menos satisfactorio
a bajas temperaturas, ya que se observa una clara tendencia descendente en la conversion a
partir de 212°C. La adicion de los metales dopantes delimita a su vez cual es la temperatura
minima tras el descenso de la conversion, obteniendo en el punto mas bajo diferentes valores
de conversion, los cuales pueden variar desde el 55% para el caso del Cu hasta el 80% para el
Sr.
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Figura 11. Evolucion de la conversion de NO de los catalizadores mésicos

No obstante, la incorporacion de los diferentes metales dopantes provoca un nuevo aumento
de la conversion de NO en el intervalo de temperaturas 300-370°C, mejorando los resultados
obtenidos por el catalizador de Mn-Ce, los cuales decaen hasta finalizar la reaccion. Este
aumento permite obtener conversiones mayores del 75% en el intervalo de altas temperaturas,
cuyo valor varia en funcion del metal dopante empleado, obteniendo conversiones del 90% o
superiores con los metales Sr, Ni, Zr y Cu.

Tras este analisis, los catalizadores dopados con Sr, Ni e incluso Fe han mejorado el
comportamiento catalitico del catalizador de Mn-Ce, ya que a bajas temperaturas permiten
prolongar el intervalo donde se consiguen las conversiones mas altas (~99%) frente a las
obtenidas por el de referencia (96%). Por otro lado, un aspecto importante a destacar es el
aumento de conversion que tiene lugar a altas temperaturas tras la incorporaciéon de los
metales dopantes. Como se observa en la Figura 10, la méxima conversién obtenida por el
catalizador de referencia a altas temperaturas (370°C) es del 38%. Sin embargo, los
catalizadores dopados han superado sustancialmente este valor, logrando conversiones mas
altas (>75%) en todo el rango de altas temperaturas.

Por otra parte, los resultados de conversion de 0-DCB se muestran en la Figura 12.
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Figura 12. Evolucion de la conversion de 0-DCB de los catalizadores méasicos

En cuanto a los resultados de la reaccion de oxidacion, la conversion de o-DCB resulta
insignificante al inicio de la reaccion, pero a medida que aumenta la temperatura los valores
de conversién también adoptan una tendencia ascendente, obteniéndose un maximo a la
temperatura de 220°C aproximadamente. Las conversiones que se han alcanzado a dicha
temperatura varian en funcion del metal dopante, siendo los catalizadores dopados con Sry Zr
los que mayores valores de conversion presentan (84%) con respecto a la obtenida por el
catalizador de Mn-Ce, la cual es bastante similar (80%). Temperaturas superiores producen un
descenso de la conversién, mostrando los catalizadores dopados con Cu y Co los valores méas
bajos. Por el contrario, los demas catalizadores dopados presentan un descenso menos
pronunciado que el catalizador de referencia, lo que conlleva mayores conversiones de 0-DCB
en un rango de temperatura intermedio (265-315°C). En este sentido, hay que destacar que el
catalizador dopado con Sr muestra un descenso menos acentuado que el resto de
catalizadores, logrando una conversion del 75% a la temperatura de 284°C. La disminucion de
la conversion se debe a un cambio en el mecanismo de reaccion que favorece la oxidacion
parcial de o-DCB. Esto esta en consonancia con el aumento de la concentracion de CO y otros
subproductos organicos en este rango de temperatura (Gallastegi Villa, 2016; Ibarbia, 2017),
los cuales se comentaran mas adelante.

Del mismo modo que ocurre en el catalizador de Mn-Ce, temperaturas superiores vuelven a
producir un aumento de la conversién de 0-DCB hasta 400°C aproximadamente, temperatura
a partir de la cual se obtiene un nuevo maximo en la conversion. En este caso, todos los
catalizadores dopados permiten alcanzar conversiones superiores (>96%) al de Mn-Ce (89%)
a dicha temperatura, exceptuando el de Cu y Co. Finalmente, una vez superada la temperatura
de 400°C tiene lugar una caida drastica en la conversion de 0-DCB de todos los catalizadores,
destacando el dopado con Sr, el cual mantiene los valores de conversion total hasta la
temperatura final del experimento.
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Una vez analizados los resultados de las Figuras 11 y 12, se corrobora que la reduccion del
NO ocurre a temperaturas mas bajas que la oxidacion del o-DCB, al igual que en el
catalizador de Mn-Ce. Sin embargo, el Sr es el metal dopante que aporta las mejores
propiedades a esta técnica catalitica y presenta los mejores resultados de conversion,
superando durante toda la reaccion los resultados del catalizador compuesto por Mn y Ce. De
acuerdo con esto, en el intervalo 170-250°C se reduce el NO aproximadamente al 99% vy el o-
DCB se oxida con una conversion del 84%, lo que pone de manifiesto que en este rango de
temperaturas la reduccion simultanea de ambos contaminantes resulta eficaz con este
catalizador.

4.2.2.- ldentificacion de reacciones secundarias

En trabajos anteriores (Finocchio y cols., 2011; Gallastegi Villa, 2016) se han estudiado las
diferentes reacciones que conforman el proceso dDiNOy, y la investigacion sobre ello ha
demostrado su efectividad consiguiendo resultados satisfactorios. Sin embargo, es evidente
que durante la reduccién del NO y la oxidacion del o-DCB tienen lugar reacciones
secundarias paralelamente. Estas reacciones pueden tener un impacto significativo en el
rendimiento y selectividad del proceso y, por lo tanto es esencial identificarlas.

4.2.2.1.- Cuantificacion de subproductos procedentes de la SCR

En la Figura 11 se ha podido observar que la reaccion SCR no llega a ser completamente
selectiva. La caida de conversion de NO a bajas y altas temperaturas es probablemente
causada por reacciones secundarias. Por lo tanto, en este apartado se analizan los resultados y
se determinan las reacciones que promueven la formacion de subproductos conocidos, como
el N-O Yy NO..

La reaccion entre el NO y el NH3 también puede llevarse a cabo de un modo diferente a la
SCR (Lietti, 2000), dando lugar al producto no deseado N,O, de acuerdo con:

4NH, + 4NO + 30, — 4N,0 + 6H,0 (4.1)

Ademas, el subproducto N,O puede surgir de la oxidacion del NH; con O, mediante la
reaccion:

2NH; + 20, - N,0 + 3H,0 (4.2)

Por otro lado, el propio NO sin la participacion del NH3 puede descomponerse dando lugar a
N-O, segln las ecuaciones:

2NO - N,0 + 20, (4.3)

3NO - N,0 + NO, (4.4)

Las curvas de formacion de este subproducto se observan en la Figura 13 y su tendencia
puede dar algunas ideas sobre qué reacciones secundarias de las que se han mostrado pueden
tener lugar durante el proceso dDiNOy. En este sentido, Gallastegi-Villa (2016) demostro que
con el catalizador comercial (VO,/WO,/TiO,) una gran parte del N,O detectado durante el
proceso catalitico proviene de la oxidacion de NH3 (Ec. 4.2). Sin embargo, con el catalizador
MnOy-CeO, hay autores que observan la formacién de este subproducto durante todo el rango
de temperaturas (100-500°C), asociandolo tanto a la oxidacién de NH3 como a la reaccion no
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selectiva SCR (Ec. 4.1). De acuerdo con esto, a bajas temperaturas el N,O generado surge
preferentemente de la reaccion SCR no selectiva, mientras que a altas temperaturas la
formacion mayoritaria de este subproducto se atribuye a la oxidacion del NH; (Ibarbia, 2017;
Niu y cols., 2019 ), lo que pone de manifiesto que las reacciones de descomposicion de NO
son insignificantes durante el proceso catalitico.
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Figura 13. Evolucion de la concentracion de N,O de los catalizadores masicos

En cuanto a los resultados obtenidos en la Figura 13, cabe destacar que practicamente todos
los catalizadores presentan el mismo perfil en cuanto a concentracion de N,O. De forma
general, es en el intervalo de 200-300°C donde se alcanza la mayor concentracion de
subproducto, disminuyendo bruscamente por encima de esa temperatura la formacion de N-O.

Analizando los resultados del catalizador Mn-Ce, muestra una primera zona de formacion en
la cual se alcanzan los valores maximos de conversion de NO vy, sin embargo, ain no se
detecta la formacion de N,O en abundancia. A medida que avanza la reaccion y aumenta la
temperatura, se produce un fuerte incremento en la concentracién de N,O, pero es a 245°C
donde se obtiene la mayor concentracion de subproducto (158 ppm), produciéndose una
fuerte caida en la concentracion de N,O una vez superada esa temperatura.

Catalizadores como los dopados con Cu, Co, Fe e incluso Zr presentan un perfil de
concentracion similar al catalizador tomado como referencia. En este caso, la introduccion de
los metales dopantes mencionados no disminuye los resultados obtenidos por el catalizador de
Mn-Ce, ya que en el rango de temperaturas 200-300°C la concentracién de N,O supera los
158 ppm. El catalizador formado por Cu es el que obtiene mayor concentracion de
subproducto, seguido por el de Co, Fe y Zr. De igual forma que el resto de catalizadores, a
partir de la temperatura donde se produce la maxima cantidad de N,O, la concentracion del
subproducto disminuye de forma brusca hasta finalizar la reaccion.
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El Ni y el Sr demuestran ser, en este caso, los mejores metales dopantes en cuanto a niveles
de concentracion de N,O. Son los dos Unicos catalizadores en que, tras la incorporacion del
metal, consiguen mejorar los resultados del catalizador de referencia donde la temperatura es
maxima. El comportamiento durante la reaccion es similar al resto de catalizadores,
generando valores de concentracion de 156 ppm para el Ni y 149 ppm para el Sr en torno a la
temperatura de 235°C.

Otro subproducto a tener en cuenta es el NO, el cual puede ser formado por la oxidacion de
NO a partir de la ecuacion:

NO +0, - NO, (4.5)

En la Figura 14 se muestran los perfiles de concentracion de subproducto NO, para cada uno
de los catalizadores mésicos.
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Figura 14. Evolucion de la concentracion de NO; de los catalizadores masicos

Tal y como se observa en la Figura 14, todos los catalizadores muestran un comportamiento
bastante similar en cuanto a la evolucion de la concentracion de NO,. En este caso, hay que
destacar que durante el intervalo de temperaturas 100-200°C la concentracién de producto no
deseado en todos los catalizadores es minima, adoptando en todo este rango una conversion
de NO del 95%. EI NO; es el subproducto de reaccion mas abundante a altas temperaturas y
su concentracion crece repentinamente a partir de 250°C, exceptuando el catalizador dopado
con Cu que lo hace a 200°C. Esto puede estar relacionado con la disminucion en la conversion
de NO, debido a que el NH3 se consume en la reaccion de oxidacion formando NO..

El perfil del catalizador Mn-Ce destaca por sus satisfactorios resultados en comparacion con
los demas catalizadores. Al inicio de la reaccion, no se produce formacion de NO, hasta
alcanzar la temperatura de 250°C. A medida que aumenta la temperatura, existe un fuerte
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crecimiento hasta alcanzar el punto mas alto de concentracion (197 ppm) a 421°C. Una vez
superada esta temperatura, la formacion de NO, adopta una tendencia descendente hasta el
final del experimento.

La concentracion de NO, varia en funcion del metal dopante incorporado en el catalizador de
Mn-Ce. Los perfiles obtenidos por los catalizadores dopados con Co, Fe, Ni, Sr y Zr son
similares, pero ninguno de ellos consigue mejorar los resultados del catalizador de referencia.
En el caso del Fe, Ni y Zr, los valores maximos de concentracion son 330, 325 y 322 ppm,
respectivamente, a la temperatura de 414°C, mientras que los dopados con Co y Sr logran
reducir de manera insignificante la concentracion de NO, (314 y 309 ppm). Por otro lado, el
catalizador dopado con Cu obtiene los peores resultados en cuanto a formacién de NO,, ya
que a partir de 200°C la concentracion de subproducto comienza a ascender, disminuyendo el
intervalo de bajas temperaturas donde la formacion de NO, es minima. Ademas, este
catalizador alcanza su valor maximo de concentracion (357 ppm) a la temperatura de 387°C,
resultando un dato elevado en comparacion con el resto de catalizadores. Es por ello que el
dopaje con este metal promueve la formacion de NO,, lo cual puede estar relacionado con las
mejores propiedades redox obtenidas por TPR.

4.2.2.2.- Cuantificacion de subproductos procedentes de la oxidacion

El principal producto que proviene de la oxidacion del 0-DCB es el CO,. En la Figura 15 se
muestran los perfiles de formacion del producto deseado para todos los catalizadores masicos.
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Figura 15. Evoluciodn de la concentracion de CO; de los catalizadores masicos

Tal y como se observa en la Figura 15, la reaccion del o-DCB tiende a la oxidacién completa,
ya gue se miden cantidades considerables de CO; durante la reaccién y a la salida del reactor.
Ademas, hay que destacar que la evolucién de la concentracion de CO, se asemeja al perfil de
conversion de 0-DCB (Figura 12).
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En cuanto a los resultados del catalizador de Mn-Ce, una vez que la reaccién ha sido iniciada
se produce un aumento en la concentracion de producto, generandose 361 ppm de CO; a
212°C. A medida que aumenta la temperatura, los resultados varian alcanzando los valores
mas bajos de concentracion (176 ppm) a la temperatura de 283°C. Como es de esperar, en la
zona donde se obtienen los mejores resultados de conversion de o-DCB se forman las
mayores cantidades de CO;, llegando a valores de 389 ppm.

Los catalizadores dopados con Fe, Ni y Zr presentan un comportamiento catalitico bastante
parecido en cuanto a formacion de CO,. Estos catalizadores mejoran durante toda la reaccion
los resultados obtenidos por el de Mn-Ce, ya que tras el primer incremento de temperatura los
valores de concentracion de CO, son mayores que 361 ppm Yy a altas temperaturas, donde la
conversion de 0-DCB es méaxima, se obtienen valores de aproximadamente 440 ppm de CO,.
Sin embargo, los resultados obtenidos por el catalizador dopado con Co corroboran las bajas
conversiones de o-DCB durante toda la reaccion, ya que las concentraciones de CO,
obtenidas en el rango de temperaturas 100-450°C estan muy por debajo a las del Mn-Ce. Lo
mismo ocurre con el catalizador de Cu, obteniendo a altas temperaturas los valores mas bajos
de formacion de CO, (96 ppm).

El dopaje con Sr ha promovido la oxidacion completa de 0-DCB de una forma mas eficaz que
el catalizador de Mn-Ce, obteniendo los mejores resultados de conversion y, por consiguiente,
logrando elevadas concentraciones de CO, durante todo el experimento que se mantienen
constantes hasta su finalizacion (495 ppm).

El principal subproducto que proviene de la oxidacion parcial de 0-DCB es el CO. En la
Figura 16 se muestran los perfiles de formacion de CO de todos los catalizadores masicos.
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Figura 16. Evolucion de la concentracion de CO de los catalizadores masicos
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Los perfiles de concentracion de CO, cuyos resultados se observan en la Figura 16, muestran
por lo general dos picos, uno a bajas temperaturas y otro a temperaturas mas altas. El
catalizador de Mn-Ce presenta el mayor valor de concentracion (72 ppm) en el primer pico a
la temperatura de 232°C, mientras que en el intervalo de temperaturas donde la oxidacion es
mas eficaz, la formacion de CO disminuye ligeramente (62 ppm) en el segundo pico a la
temperatura de 345°C. No obstante, la concentracion de CO varia dependiendo del metal
dopante utilizado. A baja temperatura, se observa un comportamiento similar entre los
catalizadores, aunque destacan negativamente los dopados con Fe y Ni al producir una mayor
cantidad de CO que el catalizador de referencia. Sin embargo, el dopaje con Sr y Zr permite
reducir la concentracion de CO a 235°C con respecto al de Mn-Ce, favoreciendo asi la
oxidacion total. En el caso del Co, también permite obtener concentraciones de CO mas bajas
(58 ppm), lo cual esté relacionado con la baja conversion de 0-DCB mas que por su efecto
promotor.

Por otro lado, a altas temperaturas todos los catalizadores producen mayor concentracion de
CO que el de referencia, exceptuando los dopados con Cu y Co que consiguen reducir
significativamente los valores del Mn-Ce. Las altas concentraciones se deben a que los
respectivos metales dopantes permiten aumentar la conversion de 0-DCB, y en consecuencia
la concentracion de CO. Por altimo, hay que destacar que el catalizador dopado con Cu es el
unico que adopta un perfil totalmente diferente al resto, con un Gnico pico a la temperatura de
250°C y produciendo concentraciones de CO muy pequefas durante toda la reaccion.

En la Figura 17 se muestran los resultados obtenidos para los subproductos organicos
clorados formados durante la reaccién de oxidacion.
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Figura 17. Abundancia generada de A) Tetracloroetileno y B) Triclorobenceno por los
catalizadores masicos
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Tal y como se observa en la Figura 17, todos los catalizadores generan cantidades de
tetracloroetileno y triclorobenceno a altas temperaturas. La formacién de estos subproductos
comienza en la segunda subida de conversion de la reaccion de oxidacion (Figura 12). Esto
sugiere que en dichas condiciones se produce un cambio en el mecanismo de reaccion,
favoreciendo la oxidacion a traves de una ruta que implica un mayor numero de subproductos
intermedios.

La formacidn de estos subproductos organicos clorados varia en funcion del metal dopante
utilizado. En este sentido, el dopaje con Sr ha resultado totalmente satisfactorio en cuanto a
formacion de subproductos clorados, generando en el caso de tetracloroetileno una pequefia
cantidad en el intervalo de temperaturas 310-370°C, mientras que de triclorobenceno no se
observa formacion alguna. Esto concuerda con los resultados obtenidos en la Figura 12, ya
que a altas temperaturas el catalizador dopado con Sr alcanza valores de conversion de o-
DCB del 99% hasta finalizar la reaccion.

Por otro lado, en la Figura 17A, hay que destacar el dopaje con Fe y Zr, ya que son los dos
unicos catalizadores, junto con el de Sr, que consiguen reducir la cantidad de tetracloroetileno
generada a altas temperaturas. Sin embargo, los catalizadores dopados con Cu, Co y Ni
producen cantidades considerables con respecto al catalizador de referencia, destacando el Cu,
que comienza a generar pequefias cantidades de tetracloroetileno a 210°C, temperatura a partir
de la cual adquiere una tendencia ascendente, originando cantidades de subproducto muy
superiores en comparacion con el resto de catalizadores. En cuanto a la formacion de
triclorobenceno, cuyos resultados se observan en la Figura 17B, el dopaje con Co, Fe, Niy Zr
ha resultados exitoso, ya que se mejoran los resultados del Mn-Ce. Por el contrario, el
catalizador dopado con Cu vuelve a mostrar los peores resultados, ya que las cantidades de
producto no deseado comienzan a aumentar considerablemente a partir de 170°C hasta
finalizar el experimento, lo que coincide con las bajas conversiones de 0-DCB obtenidas a
altas temperaturas.
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5.- CONCLUSIONES

En base a los resultados obtenidos se establecen las siguientes conclusiones:

El método de co-precipitacién empleando carbonato sédico como agente precipitante, ha
resultado adecuado para la sintesis de los catalizadores compuestos por Mn y Ce dopados
con los diferentes metales (Cu, Co, Fe, Ni, Sry Zr) y con las concentraciones deseadas
(80/10/10).

Tras los ensayos de actividad catalitica se ha comprobado que el dopaje con algunos
metales (Cu, Co) empeora el comportamiento con respecto al catalizador de referencia,
mientras que otros (Fe, Ni, Sr y Zr) mejoran notablemente en términos de conversion y
formacion de subproductos.

La incorporacion de Sr ha resultado el mejor dopaje, ya que se obtienen resultados
satisfactorios en la eliminacion de ambos compuestos con respecto al catalizador de
referencia. La reduccion de NO se ha visto favorecida con este catalizador ya que a bajas
temperaturas (170-250°C) permite prolongar el intervalo donde se consiguen las
conversiones mas altas (~99%) frente a las obtenidas por el de Mn-Ce (96%). Lo mismo
ocurre en la oxidacion del 0-DCB, ya que se obtienen conversiones bastante similares
(84%) a las del catalizador de referencia en el intervalo de bajas temperaturas y ademas,
se ve altamente favorecida a altas temperaturas (350-450°C), logrando conversiones
superiores al 96% con una tendencia constante hasta finalizar la reaccion.

La formacion de subproductos procedentes tanto de la SCR como de la oxidacion ha
variado en funcion del metal dopante utilizado. El catalizador dopado con Sr ha
conseguido disminuir ligeramente la concentracion de N,O con respecto al catalizador de
Mn y Ce. Sin embargo, en el caso del NO; la produccidn no se ha visto mejorada, sino
gue ha aumentado ampliamente a altas temperaturas (>280°C). Por otro lado, se concluye
que la reaccion del o-DCB tiende a la oxidacién completa con dicho catalizador, ya que
se producen cantidades considerables de CO, con respecto al catalizador de Mn-Ce.
Paralelamente a ese incremento en la produccion de CO,, también aumenta la
concentracion de CO, aunqgue esto esta relacionado con el aumento de la conversion de o-
DCB. En cuanto a la formacion de subproductos organicos, el dopaje con Sr ha resultado
de nuevo muy satisfactorio, destacando la ausencia de triclorobenceno y la baja
produccion de tetracloroetileno a 310-370°C. Esto indica que la adicién de Sr a altas
temperaturas favorece el mecanismo de oxidacion total del o-DCB en comparacién con el
resto de catalizadores, en los cuales si se observa una produccion considerable de
subproductos.

La caracterizacion de los catalizadores esta relacionada con la mejora de la actividad
catalitica. EI mejor comportamiento en cuanto a conversion de NO y 0-DCB se ha dado
con aquellos catalizadores que mayor superficie especifica presentan asi como también
del volumen de poros (Sr, Ni, Fe). Estos mismos catalizadores han mostrado un mayor
consumo de H; que el catalizador de referencia, o que pone de manifiesto la mejora de
las propiedades redox. En base a la cristalinidad, el catalizador dopado con Sr ha
mostrado una fase de 6xido mixto entre el Mn y el Sr, evitando asi la segregacion de
Oxidos de manganeso, tal y como se observa en el resto de catalizadores. Esto ha
proporcionado un catalizador con estructuras cristalinas muy diferentes, lo que indica que
dicha especie tiene propiedades excelentes en las reacciones de oxidacion, estando a su
vez relacionado con que el Sr haya sido el catalizador con mayor acidez.
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6.- NOMENCLATURA

Acronimos

ADM Anhidrido dicloromaleico

BET Brunauer-Emmett-Teller

BJH Barret-Joyner-Halenda

CEM Controlador y Mezclador Evaporador

cov Compuesto Organico Volatil

CTO Catalytic Total Oxidation, Oxidacién Catalitica Total

dDiNOy Proceso de destruccion simultanea de dioxinas y NOy

DRX Difraccion de Rayos X

GC-MS Gas Chromatography-Mass Spectrometry, Cromatografo de Gases
acoplado a Espectroscopia de Masas

GHSV Gas Hourly Space Velocity, Velocidad Espacial de los Gases

ICP-AES Espectrometria de emision atomica con plasma acoplado inductivamente

IUPAC International Union of Pure and Applied Chemistry

ICDD International Centre for Diffraction Data

NO Oxidos de nitrogeno

NSCR Non Selective Catalytic Reduction, Reduccién Catalitica No Selectiva

0-DCB 1,2-diclorobenceno

PCDD Policlorodibenzodioxinas, Dioxinas

PCDF Policlorodibenzofuranos, Furanos

PDF Powder Diffraction File

RSU Residuos Soélidos Urbanos

SCR Selective Catalytic Reduction, Reduccién Catalitica Selectiva

TCD Detector de Conductividad Térmica

TPD Desorcion a Temperatura Programada

TPR Reduccioén a temperatura Programada

Variables

Ca Concentracion de reactivo, ppm

dp Diametro de particula del catalizador, mm

K Factor de forma de los cristales

Qalimentacién Caudal de gas de alimentacién al reactor, Ly/min



Simbolos griegos

B

vVN§N T > D

Presion relativa, adimensional

Relacién de Split del GC-MS, adimensional
Superficie Especifica BET, m?/g
Temperatura, °C

Volumen del inyector del GC-MS, mL
Masa de catalizador utilizada en reaccion, g

Conversién de reactivo, %

Anchura media altura, m
Angulo de incidencia, °
Longitud de onda, nm
Densidad, g/L

Tamaiio de cristal, m

40
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