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EGA: Evolved Gas Analysis, Andlisis de gases desprendidos
EGA-MS: Evolved Gas Analysis Mass Spectrometry,
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FFA: Free Fatty Acids; Acidos grasos libres
FDA: Food and Drug Administration; Administracién de alimentos y
medicamentos
FAES: Fat Acids Ethyl Esthers; Esteres etilicos de acidos grasos
FAME: Fat Acids Methyl Esthers; Esteres metilicos de acidos grasos
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HPAs: Heteropoliacidos

HPLC: High Performance Liquid Chromatography, Cromatografia liquida de

alta resoluciénn
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MEF: Methyl furane; Metil furano

MFI: Mordenite Framework Inverted; Estrutura mordenita invertida

MG: Monoglicéridos

MIBK: Methyl isobutyl ketone; Metil isobutil cetona

MIR: Mid Infrared Region, Region del infrarojo media

MOR: Mordenite zeolite; zeolita tipo Mordenita

MTBE: Methyl Tert Butyl Ether; Metil tert-butil éter

MTHEF: Methyl tetrahydrofurane: metil tetrahidro furano

MR: Membered Rings, Eslabones

NIF: Near Infrared, Regién del infrarojo cercano

OECD: Organization for Economic Cooperation and Development;

Organizacién para la colaboracion econémica y desarrollo
POM: Polioxometileno
PRODUCTIVELY: de forma productive o prolifica

RID: Refractive Index Detector, Detector de indice de refracciéon
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SBP: 2-Sec-butylphenol; 2-sec-butilfenol

TCD: Thermal Conductivity Detector, Detector de conductividad térmica

TEM: Transmission Electron Microscopy, Microscopia electronica de
transmision

SEM: Scanning Electron Microscopy, Microscopia electronica de barrido

TG: Triglicéridos

THEF: Tetra-Hydro-Furane; Tetrahidrofurano

TOF: Time Of Fly; Tiempo de vuelo

UE: Unién Europea

USY: Ultra-Stable Y zeolite; Zeolita Y ultraestable

UV: Ultraviolet, Ultravioleta

XPS: X-ray Photoelectron Spectroscopy, Espectroscopia fotoeléctrica de rayos X

XRD: X-Ray Difraction; Difraccién de rayos X
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Lista de simbolos

BE: Binding Energy; Energia de ligadura

D: Distancia entre planos de la red cristalina

eV: Electronvoltio (1,602 -10-19])

Ka: Linea K de emisién resultante de transmisiéon de 1 electrén del nivel K al L

P: Presion

Po: Presion de saturacion

Seer: Specifit surface calculated by BET method, Area especifica calculada
mediante el método BET

wt.%: Porcentaje en peso

v/v: Relacién en volumen

AT: Diferencia de temperatura

A: Longitud de onda

0: Angulo entre los rayos incidentes y los planos de dispersién

v: Frecuencia
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Summary

There is a worldwide concern for the high consumption of energy
from fossil fuels, their limited resources, and the climate change associated to
the global warming with long-term consequences. The population growth will
involve increasing primary energy consumption in all sectors: transportation,
industry, service, household, etc. In this context, the European Union (EU)
seeks to reach a balance between sustainable development, competitiveness
and secure energy supply. The current EU energy policy is based on three
interrelated pillars or basic goals: the promotion of energy efficiency, the
application of greenhouse gas mitigation policies and the increase of share of

energy from renewable energy sources.

EU has adopted different strategies, such as: tax exemption, rebates
on taxes, tax refunds, soft loans, feed-in-tariffs by applying low tax rates on
activities promoted or penalisation of non-renewable sources, and they have
been effective up to now in promoting their use and application because they
make it possible to compensate their high cost, promoting their penetration in

the power market and benefiting the environment.

Although there are a variety of renewable sources for energy
production, such as solar, wind, hydrothermal, geothermal, biomass, among
others, the latter is the only sustainable source of carbon in nature, which can
replace oil for the production of chemicals and fuels. It also shows a positive
feedback cycle of the order of years rather than millions of years, as in the case

of fossil fuels.

In order to take advantage from biomass, either as a source of energy
or for chemicals production, the biorefinery concept was introduced: “an
integrated platform of biological, chemical and thermal processes to transform

biomass into fuels, power and value-added chemicals, which in turn leverages
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the synergy of new technologies and different know-how, being this concept

analogous to the oil-based refinery.

The biorefinery term itself has led to the creation of another new
concept for the development of new catalytic processes and catalysts: “green
chemistry”. The essence of this new terminology can be reduced to a working

definition in a single sentence:

“Green chemistry efficiently utilises (preferably renewable) raw materials,
eliminates waste and avoid the use of toxic and/or hazardous reagents and solvents in

the manufacture and application of chemical products”

This biorefinery concept is practically in its initial stage and there is
no uniform classification criterion of the different types of biorefineries.
Among criteria reported in literature, it has been opted for a classification
based on different platforms which can form part of a biorefinery, that is:
biogas, syngas, hydrogen, C6 & C5 sugars, lignin, oil, pyrolysis, organic juice
and electricity and heat. Some catalytic processes appearing in the
oleochemical and sugar platforms will be studied in the present PhD research

work.

Oleochemical platform is one of the most important to obtain biofuels
and bio-products. It is mainly based on the conversion of the triglycerides
present in the composition of oils and animal fats into biodiesel.
Physicochemical properties of biodiesel are similar to petroleum-derived
diesel, being feasible to blend it with fossil-based diesel and employ it in
conventional diesel engines. Transesterification of triglycerides with low
molecular weight alcohol is the most widely method employed in the
production of biodiesel. In this process, glycerol is obtained as a by-product,
which can be further transformed into products with high value-added for the

manufacturing of lubricants, polymers, detergents, personal care products,
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adhesives and food industries. Currently, industrial production of biodiesel
employs basic homogeneous catalysts. However, this homogeneous process
has several drawbacks when low quality oils are used, as well as additional
costs related to the separation and purification steps and the treatment of the
high amount of waste produced. For this reason, much attention is being paid
to the development of new heterogeneous solid catalysts to overcome all these

problems.

On the other hand, lignocellulose is one of the most abundant
materials in nature. It is constituted mainly by carbohydrates (present in
hemicellulose and cellulose), which are a potential source of carbon for the
production of fuels, energy and chemicals. In this sense, sugar platform is
revealed as a means to access to a great variety of important chemicals. Thus, it
is noteworthy that furfural is becoming an important intermediate for the
synthesis of a large spectrum of chemicals, so it is classified among the so-
called building block molecules. Furfural is obtained exclusively from
dehydration of D-xylose or arabinose present in hemicellulose. To date, the
conventional furfural production processes are based on homogeneous acid
catalysis, by using sulphuric acid as a catalyst. These liquid acids are highly
toxic, corrosive and pose environmental risks, and require a neutralization
step. In this context, the use of solid acid catalysts is an interesting alternative
to overcome all those drawbacks in the dehydration of D-xylose, both
economically and environmentally. In the literature, a large variety of
heterogeneous acid catalysts have been reported to carry out this dehydration
process, which generally operate discontinuously and at reaction temperature

ranging from 60 to 200°C.

Since furfural can play a key role in the chemical industry, it has been
included in the revised list of “Top 10+4” promising products obtained from

carbohydrates. Regarding its stability and reactivity, different strategies are
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being developed to protect the aldehyde group, and acetalization reaction is
probably one of the most useful tools as a protective mechanism, being
currently employed in the complex synthesis of multifunctional organic
molecules. Among processes for producing acetals, nucleophilic addition of an
alcohol to a ketone or aldehyde is the most widely employed method. The
acetalization reaction is a reversible reaction, which generally requires an
excess of alcohol, under acid conditions, thereby displacing the equilibrium
towards acetal formation. Fortunately, aldehyde acetalization does not need
strong acid catalysts. Traditionally, trimethyl ortho-formate has been
employed in the presence of homogeneous acid catalysts, such as H>SO4, HCI,
FeCl; or p-toluenesulfonic acid. However, these catalysts require tedious
reaction operations, expensive reagents, as well as a neutralization step as any
homogeneous process using liquid acids. Therefore, these catalysts are not

reusable and unwanted hazardous wastes are generated.

At present, the choice of catalyst plays an important role as part of
Green Chemistry, where the use of environmentally-friendly and reusable
catalysts is required instead of highly corrosive liquid catalysts, which can be
dangerous and polluting for the environment. Furthermore, solid catalysts can

help to eliminate competing side reactions, and provide products of high

purity.

Objectives

In consequence, the main goals of this PhD research work are
addressed towards the development of heterogeneous solid catalysts for
sustainable processes involved in the oleochemical and sugar platforms.

Within each platform, the objectives have been the followings:

10



Summary

-Oleochemical platform

Synthesis and characterization of heterogeneous catalysts based on
CaO, in particular, a mixture of CaO-ZnO obtained by thermal treatment of a
calcium zincate dihydrate, and the evaluation of its catalytic behaviour in the
transesterification of sunflower oil with methanol and ethanol for biodiesel
production. In this catalytic process, different experimental parameters have

been optimized in order to achieve the highest fatty acid alkyl ester yield.

Catalytic performance of solid acid catalysts in the esterification
reaction of fatty acids, as a previous step to reduce the free fatty acid content of
low-grade oils, before transesterification in the presence of a base solid

catalyst.
-Sugar platform

Synthesis and characterization of mesoporous metal (Ti, Zr and Nb)
phosphates and evaluation of their catalytic activity in the dehydration of D-

xylose to furfural, by using a biphasic toluene-water system.

Catalytic behaviour of different commercial zeolites in the
acetalization reaction of furfural with ethanol, to produce furfural dietil acetal,

as a method of protecting aldehyde group for the synthesis of new chemicals.

Results and Discussion

Physicochemical characterization of catalysts has allowed establishing
structure-activity-stability relationships, which will help to optimize, not only
the characteristics of catalysts, but also the experimental conditions to attain

the maximum yield of the desired products. Thus, catalysts were characterized

11
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by X-ray diffraction (XRD), elemental analysis (AE), inductively coupled
plasma atomic emission spectrometry (ICP-AES), N2 sorption at -196°C,
transmission electron microscopy (TEM), scanning electron microscope (SEM),
flame atomic absorption and emission spectroscopy (FAAS-FAES) X-ray
photoelectron spectroscopy (XPS), Fourier transform infrared spectroscopy
(FT-IR), temperature-programmed desorption of ammonia (NH3-TPD) and
carbon dioxide (CO>-TPD), differential thermal and thermogravimetric

analysis (DTA-TG) and evolved gas analysis by mass spectrometry (EGA-MS).
Biodiesel production

This research focuses on the synthesis and characterization of a solid
base catalyst, based on a mixture of calcium and zinc oxides obtained by
thermal treatment of a calcium zincate dihydrate, as well as the discussion of
the catalytic results in the transesterification of triglycerides with methanol and

ethanol.

Furthermore, considering the drawbacks exhibited by basic catalysts
when used fried oils are employed as feedstock, due to the presence of free
fatty acids (FFAs) and water, the reduction of the acid value by esterification
reaction, prior to the transesterification process, has been studied. For this

purpose, different solid acid catalysts were employed.

Calcium zincate dihydrate as precursor of calcium and zinc oxides

The thermal transformation of calcium zincate dihydrate has been
studied by thermodiffraction and TG-DTA analysis. Thermogravimetric
analysis (TG-DTA) shows that hydration water is lost at temperatures between
120 and 300 ° C, as inferred from the important weight loss observed in the TG
curve and the associated endothermic effects in the DTA curve, at

temperatures of 129 and 167 °C. The X-ray diffraction pattern, after thermal

12
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treatment at 200 °C, only exhibits peaks associated to crystalline ZnO, and no
diffraction peaks due to calcium species were detected. Between 300 and
600°C, the dehydroxylation of Ca(OH). took place, associated to an
endothermic effect in DTA at 372 °C, thus giving rise to the formation of CaO,
whose diffraction peaks are clearly observed from 500 °C. Therefore, calcium
zincate dihydrate is thermally transformed in a mixture of ZnO and CaO from
400 °C, but the formation of well-crystallised phases would require at least
temperatures higher than 500 °C. The surface characterization of both
precursor and activated materials has been carried out by XPS, where the
presence of potassium, employed during the synthesis of the calcium zincate,
was not detected. After activation at 400 °C, the binding energies of Zn and Ca
obtained by XPS point to the presence of ZnO, CaO, Ca(OH)2 and CaCOs3
species. However, the surface carbonation and hydroxylation seem to be
justified by the contact of the activated catalyst with air during the transfer

from the activation oven to the XPS chamber.

The textural properties deduced from the adsorption-desorption
isotherms of N at -196 °C, after activation at 400 °C, are very different from
those of pure metal oxides, exhibiting high BET surface area (76.7 m2-g1) and a

pore size distribution centred in the mesopores range (4.3 nm).

Transesterification of sunflower oil with methanol to produce biodiesel

The methanolysis of edible sunflower oil was performed in a glass
batch reactor with a water-cooled condenser, controlled temperature (60°C)
and inert atmosphere (N2). In a typical reaction, 15 g of sunflower oil was
incorporated to the reactor together with methanol (methanol:oil molar ratio
was 12) and the catalyst, after thermal activation under inert atmosphere (He).
A stirring rate of 1000 rpm was employed in all experiments, since it is enough

to reach a suitable contact between oil, methanol and catalyst, and diffusional

13
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limitations can be avoided. The products were analysed by high performance
liquid chromatography (HPLC). The data obtained from DTA-TG and
thermodiffractometry analyses were used in the study of the influence of the
activation temperature of the precursor on the catalytic performance. In the
case of activation temperatures below 400°C, a longer reaction time is required
to achieve FAME yields higher than 90%, since Ca(OH): is still present on the
catalyst surface and strong basic sites are mainly associated to oxide species,
not yet formed. By increasing the activation temperature until 400°C, the
dehydroxylation process is completed and full conversion of triglycerides is
observed after 3 h of reaction time. Therefore, it could be supposed that active
sites for transesterification are mainly located on the oxidic surface of CaO,
although a promoter effect of ZnO cannot be ruled out. When 4 wt.% of
calcium zincate activated at 400°C is employed, 94% of FAME yield is reached
after 1 h. Thus, higher precursor loading led to an increase in the number of
basic sites and therefore, reaction time decreases. It must be taken into account

that a 4 wt.% of precursor corresponds to a 3 wt.% of active catalyst.

On the other hand, the catalyst obtained after thermal treatment at
400°C is able to attain FAME yields higher than 90% after only 45 minutes of
reaction time, and the kinetic of the heterogeneous process (4 wt.% zincate
calcium) is very close to that observed under homogeneous conditions (0.2
wt.% KOH dissolved in methanol), although by using a high amount of solid
catalyst. Under these experimental conditions, the catalyst can be reutilized for
three catalytic runs of 1 h, reaching in each run yields higher than 85%.
Moreover, by increasing the acidity of the oil until 1.1°, a value which can be
found in used frying oils, the catalytic performance is maintained. However,
the presence of water has a negative influence on the catalytic activity, since
the addition of only 0.2 wt.% of water into the sunflower oil decreases the
FAME yield until 80% after 3 h of reaction, which falls until values close to 60%

after adding a 1 wt.% of water.
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Therefore, calcium zincate dihydrate, in comparison with other calcium
oxide precursors, takes advantage of its high stability against hydration and

carbonation in air, which decreases its activation temperature until 400°C.

On the other hand, this solid base catalyst is also active in the
transesterification of soybean oil with methanol under the same experimental

conditions used for the methanolysis of sunflower oil.

Transesterification of sunflower oil with ethanol to produce biodiesel

Currently, there is a special interest in wusing ethanol in
transesterification of triglycerides, since it can be obtained from biomass by

fermentation, making the whole process fully renewable.

The ethanolysis of edible sunflower oil has been performed by using
the same reaction system previously described for the methanolysis, although
reaction conditions are slightly different. The initial experimental conditions
were: ethanol:oil molar ratio 20:1, stirring rate of 1000 rpm and a reaction
temperature of 78°C, because at 65°C no significant biodiesel production was

detected.

The evolution of the fatty acid ethyl esters (FAEE) yield as a function of
the reaction time for different precursor loadings reveals, as expected, that
FAEE yield increases with reaction time, achieving a maximum of 99.6 wt.%,
after 3 h, with a 4 wt.% of precursor activated at 400°C. However, with only 2
wt.% of zincate calcium the FAEE yield is very low (15%, after 3 h). In order to
ameliorate the catalytic performance due to the low reactivity of ethanol,
ethanol:oil molar ratio was varied between 15:1 and 50:1 using 4.5 wt.% of
precursor respect to the oil, at 78°C. A molar ratio of 20:1 allows reaching a
yield close to 100% after 3 h, but the yield decreased as the molar ratio is

increased, which could be explained by dilution effect in the presence of higher
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amount of ethanol. Therefore, a high FAEE yield can be obtained by using a
heterogeneous catalyst, although more severe experimental conditions than the
homogeneous process are required. Thus, the homogeneous process (4 wt.%
KOH) only needs 30 min to achieve a conversion of 90% FAEE, while the

activated calcium zincate, after 150 min, only allows reaching a value of 80%.

On the other hand, the reduction of biodiesel cost can be achieved by
using low-cost feedstocks, such as used frying oils and animal fats, usually
with a high content of water and free fatty acids. In order to overcome their
negative effects, the amount of catalyst is increased. However, by using a 6
wt.% of calcium zincate, a decline in FAEE yield is observed with only 1 wt.%
of water in the sunflower oil. The hydroxylation of CaO to Ca(OH)2 could be a
possible cause of this lower catalytic activity. Similarly, FAEE yield drastically
fell in the presence of an acidity degree of 1.1°. This could be explained by the
solubilisation of the active phase (CaO) in the presence of oleic acid by
formation of calcium oleate. Moreover, this catalyst has demonstrated to be
less resistant in the reutilization study, since after the third catalytic cycle the
FAEE yield is lower than 40%. The progressive lixiviation of the active phase
was corroborated by ICP-AAS analyses, with a high Ca concentration (1350
ppm) in liquid phase after the first reutilization. Nevertheless, the addition of
sodium carbonate to the solid catalyst, before the catalytic process, allows
obtaining, after washing with water, a biodiesel with Ca and Na concentrations
lower than 5 ppm, thus fulfilling the specification for these two chemical
elements. This can be explained by the formation of insoluble calcium
carbonate and the easy removing of sodium ions from biodiesel after washing

with water.

16



Summary

Esterification of oleic acid using solid acid catalysts

Considering the negative effect on the transesterification process of the
presence of water and FFA in the vegetable oil, when activated calcium zincate
is used as solid base catalyst, it is evident that a pre-treatment step is needed to
remove water and neutralize FFAs before transesterification. This can be done
by using solid acid catalysts, which can exhibit dehydration and esterification
activities. Thus, different solid acid catalysts, such as MCM-12%Nb20s, Al,O3
(high and medium surface area), SiO2-Al,O3, commercial ZSM-5 (Si/ Al=20)
and Amberlyst-15 resin have been assayed in the esterification of oleic acid

with methanol.

This catalytic process was carried out under experimental conditions
similar to those employed in the methanolysis of sunflower oil, but using high
methanol: oleic acid molar ratio and catalyst loading, as well as long reaction
time, since it is well known that the kinetics of both acid-catalysed

esterification and transesterification processes exhibit a low rate.

Among solid acid catalysts used in the esterification of oleic acid, the
Amberlyst-15 resin exhibited the best catalytic performance, achieving a
complete conversion in the aforementioned reaction conditions. Therefore,
Amberlyst-15 was chosen for optimizing the experimental parameters

associated to this catalytic process.

This optimization study has led to the following experimental
conditions: reaction time of 24 h, methanol:oleic acid molar ratio of 35:1, 10
wt% of catalyst and 65°C. Heterogeneous catalysts take advantage of its
reusability, and Amberlyst-15 was able to perform a total of 6 runs under these
experimental conditions, with no decrease in conversion, maintaining values
close to 100%. Therefore, it can be concluded that Amberlyst-15 has shown

long life, making the process suitable for industrial scale.
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In order to verify the effectiveness of Amberlyts-15 employing a low-
grade oil, sunflower oil with an acidity degree of 5.41° was used to carry out
the esterification process. Acidity values were analysed by titration and results
showed a decrease in the acidity degree until values typical of refined oil
(0.23°). However, under the reaction conditions used for calcium zincate in the
methanolysis, Amberlyst-15 did not exhibit any activity in the

transesterification reaction.
Sugar platform

Dehydration of D-xylose to furfural using mesoporous metal phosphates

This research dealt with the preparation of different mesoporous metal
phosphates, their characterization and evaluation of the catalytic activity in

dehydration of D-xylose to furfural, using a biphasic water/toluene system.

In general, the synthesis of mesostructured metal phosphates is carried
out in the presence of surfactants, which act as structure directing agents of
hybrid organo-inorganic mesostructures. The removal of the surfactant by
thermal treatment, or Soxhlet extraction with acidified ethanol, gives rise to
porous solids, whose pore diameters can vary according to the nature of the
surfactant and inorganic precursors, and the experimental conditions. In this
research work, mesoporous titanium (TiP), zirconium (ZrP) and niobium

(NDP) phosphates have been synthesized.

The mesoporous nature of these metal phosphates, after surfactant
removal, has been confirmed from the corresponding adsorption-desorption
isotherms of N at -196°C, and the XRD patterns in the low angle region. In the
latter case, a broad diffraction peak, with a maximum centred around 20=1.5 -
2°, is observed, which could be indexed as the digo reflection in a hexagonal

arrangement, pointing out that the long-range order is reduced during the
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surfactant extraction process. In the high-angle region, two broad peaks at
around 25 and 50° confirm the amorphous nature of the inorganic walls, where
the medium and short range order is absent. Furthermore, no other diffraction
signals in this region were detected, thus confirming the absence of crystalline
ZrO,, Nb2Os or TiO2 phases. The effective organic removing, after extraction
and calcination, was confirmed by CNH analysis, with very low percentages of

Cand N.

All metal phosphates exhibited type IV isotherms according to the
IUPAC classification. It is noteworthy the high specific surface area of TiP (410
m?-g1), much higher than those of ZrP (210 m2-g1) and NbP (276 m2-g1). In
contrast, TiP exhibited the lowest average pore size (3.6 nm), probably due to
the use of a neutral surfactant such as n-octadecylamine. Niobium and
zirconium phosphates showed similar textural properties, although NbP
possesses the highest average pore diameter (5.4 nm). On the other hand,
dehydration of D-xylose requires the involvement of acid sites. Thus, the
concentration and density of acid sites, as measured by means of NH3-TPD,

has resulted to be the highest for ZrP.

The dehydration of D-xylose into furfural was performed under batch
conditions, in a glass pressure tube with magnetic stirring, introduced in a
thermostatically controlled oil bath. In a typical experiment, 150 mg of D-
xylose, 50 mg of catalyst, 1.5 mL of deionized water and 3.5 mL of toluene
were placed into the reactor. The analysis of products was performed in both
phases by high performance liquid chromatography (HPLC). Firstly, the
influence of the temperature in the furfural yield was studied by using values
ranging from 150 to 190°C, for 90 minutes. The results showed a clear positive
effect in the conversion of D-xylose to furfural (FF) as temperature increased.
This reaction is slightly endothermic, therefore an increase in the temperature

promotes the reaction towards furfural production. Thus, D-xylose conversion
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for the three mesoporous catalysts, at 190°C, was close to 90%, but selectivity to
furfural did not follow the same trend, being a clear evidence of the existence
of secondary reactions leading to degradation of FF by formation of humins
and soluble polymers. At temperatures lower than 170°C in the absence of
catalyst, no FF production was detected, but, at 190°C, a conversion of 60%
with a FF yield of 10% was obtained. This thermal activated process can be
explained by the formation of organic acids generated during thermal
decomposition of D-xylose. Considering the thermal contribution in xylose
conversion at 190°C, the temperature of 170°C was recognised as the most
appropriated for the optimization of other experimental parameters. Among
these metal phosphates, NbP showed the highest FF yield (60%), resulting

from a FF selectivity of 83% for a D-xylose conversion of 70%.

Taking into account that catalytic performance in the dehydration of D-
xylose is strongly related to textural properties and acidity of solid catalysts, it
is not surprising that ZrP, with the highest concentration of acid sites, reached
a conversion of xylose close to 90% after 120 minutes. However, selectivity to
FF barely varied (55%) in the interval studied (30-120 minutes). Moreover, NbP
with a lower acid sites concentration and the largest pore diameter (5.4 nm),
exhibited a FF selectivity of 80%, as well as D-xylose conversion of 70%, after
90 minutes of reaction. These catalytic results suggest that the activity in the
dehydration of D-xylose does not require a high concentration of acid sites, but
a suitable combination of textural properties and acidity to reach high furfural

yields.

The influence of the D-xylose:catalyst mass ratio was studied keeping
constant the amount of D-xylose (150 mg) and varying the catalyst mass to
obtain mass ratios of 3:1; 2:1 and 1:1, under standard reaction conditions. In
general, the D-xylose conversion was not affected by the variation of the

amount of acid sites (catalyst mass) respect to the D-xylose concentration. In
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contrast, FF selectivity decreased when D-xylose:catalyst mass ratio was
reduced, due to the fact that secondary reactions can be favoured in the
presence of an excess of acid sites. Otherwise, the best catalytic performance, in
terms of FF yield (60.8%), was obtained by using NbP, with a D-xylose:catalyst

mass ratio of 2:1, after 90 minutes of reaction at 170°C.

The analysis of stability of mesoporous metal phosphates was carried
out by reusing the catalyst for several catalytic runs of 90 minutes, at 170°C,
and a D-xylose:catalyst mass ratio of 1:1 (to make easy the catalyst recovery
between cycles). Moreover, after each cycle, catalyst was not subjected to any
regeneration process. While Ti and Nb phosphates showed a progressive
deactivation, as inferred from the decrease in FF yield (45 to 27% and 46 to
32%, respectively), the reuse of ZrP was not possible since its recovery was
very complicated due to the presence of humins. The deactivation of NbP and
TiP can be related to the adsorption of carbonaceous deposits on the surface of

the catalysts, causing deactivation or blocking of the active sites.

Acetalization of furfural with zeolites

The acetalization reaction of furfural with ethanol has been evaluated
by using different commercial zeolites (H-USY, H-beta, mordenite and ZSM-5),
as solid acid catalysts. Except Na-mordenite, which was in sodium form, all
zeolites were transformed into the protonic form by thermal treatment of the

corresponding ammonium exchanged zeolites.

Catalytic acetalization was carried out at room temperature (25°C) in 15
ml Ace vials, equipped with magnetic stirring. In a typical experiment, 80 mg
(0.8 mmol) of FF (2 wt.% with respect to ethanol), 75 mg of zeolite, 25 mg (0.2
mmol) of naphthalene (internal standard) and 4 g (87 mmol) of anhydrous
ethanol were charged into the reactor and treated under vigorous stirring for 1

hour. The products analysis was performed by gas chromatography (GC).
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Commercial zeolites exhibit different textural properties (BET surface
area and pore sizes) and their acidity values can be tuned by varying the Si/ Al
molar ratio, which allows to evaluate the influence of their textural and acid
properties on the catalytic performance. Zeolites with large pore size exhibited
surface areas higher than 500 m2 g1, being the highest value found for H-USY.
However, the difference in surface area between H-beta and H-USY zeolites is
not very important, because both have large pore sizes. By contrast,
orthorhombic mordenite presented a specific surface area lower than the rest
of large pore size zeolites, but 100 m2-g! higher than that exhibited by the
medium pore size ZSM-5, with bidimensional channels. On the other hand,
concentration of acid sites decreases, as expected, for higher Si/ Al molar ratio,

although both Bronsted and Lewis acid sites are presented.

In the absence of catalyst or in the presence of Na-mordenite, no
conversion of furfural to furfural dietil acetal (FDA) was detected at room
temperature. This fact points out that acid sites are required to catalyse the
acetalization process. Although the corresponding hemiacetal can be formed
by reaction between furfural and ethanol with a stoichiometry 1:1, it was not

detected in any case, being FDA the only reaction product.

Large pore Beta and USY zeolites achieved an acetal yield comprised
between 71 and 79%, exhibiting USY zeolite with a Si/ Al= 6 the highest value
(79%) among all studied zeolites. Curiously, Beta zeolite (150), having the
lowest amount of acid sites exhibited a high catalytic activity (79% conversion),
and a yield of 75% FDA. By contrast, ZSM-5 zeolites with narrow pores and
acidity values exceeding that of zeolite Beta (150), showed a FDA yield lower
than 40%. Therefore, the acetalization reaction occurs on the outer surface or at
the entrance of the pores of the ZSM-5 zeolite, resulting in a lower yield. In

conclusion, FDA formation did not depend on the number of acid sites present
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in zeolites, but structure and pore size of the zeolite played a key role in

determining FDA yield.

Moreover, in order to analyse the effect that would exert the increase of
the concentration of acid sites, the H-USY (6) loading was varied from 2 to 75
mg, but maintaining initial FF concentration constant. Overall, the increase in
catalyst loading would imply an increase in the conversion, if the reaction was
kinetically controlled. However, the data show that FDA yield and FF
conversion only increased when the amount of catalyst was incremented from
2 to 5 mg. Higher catalyst loadings (12.5 - 75 mg) did not affect the yield; in
fact, this was maintained constant. This is a clear indication of the existence of

excess acidity in the reaction, which did not affect the catalytic performance.

On the other hand, the reusability of H-USY catalyst (6) was also
evaluated in the acetalization reaction, where it was found that it was possible
to reuse it for 5 consecutive cycles, preserving a high catalytic activity after
each run, with FDA yield values between 76 and 84%. Furthermore, these
results confirm that H-USY zeolite (6) can be regenerated by calcination at

550°C after reaction, with no damage occurs structural.

In order to evaluate the potential of this H-USY zeolite in other
acetalization processes, the influence of the nature of the alcohol and aldehyde
has been studied. Methanol is the most used alcohol in the acetalization of
aldehydes and ketones because of its high reactivity. However, according to
Green Chemistry concept, it was chosen ethanol instead of methanol in the
study of acetalization of FF, since it can be produced by fermentation of
biomass. The use of high molecular weight alcohols, such as 1-propanol and 1-
butanol, in the presence of H-USY zeolite (6) and under similar reaction
conditions, leads to a decrease in the catalytic activity, with FF conversion of

80% and 25%, respectively. Probably, this decrease can be attributed to
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diffusional limitations of the more voluminous resulting acetals in the

microporous structure of zeolites, associated to the use of a bulky alcohol.

Taking into account the biorefinery concept, several aldehydes coming
from lignocellulosic biomass were tested in order to valorize them as potential
value-added chemicals. Thus, 5-hydromethylfurfural from hemicellulose, as
well as phenolic compounds derived from lignin such as siryngaldehyde,
vanillin and 4-hydroxybenzylaldehyde were employed as substrates in the
acetalization, using the H-Y (6) zeolite. In all cases, only the corresponding
acetal was detected by GC-MS in the reaction mixture, after 1 h. When using
aldehydes with molecular size similar to furfural, as it is the case of HMF, a
high FF conversion to acetal, in comparison with phenolic aldehydes
(molecular size ca. 7 A), was reached. This corroborates the steric effect
aforementioned. However, it is worth mentioning that the conversion in the
acetalization of aromatic aldehydes decreased in general, which could be

associated to a resonance effect due to the aromatic ring.

The acetalization is a reversible process, and the reverse reaction also
offers an inexpensive, easy and green pathway for de-protection of the acetal
group to generate again the carbonyl group of FUR. This process can be also
performed in the presence of the same zeolites. Several experiments were
carried out employing H>O-EtOH weight ratios of 1:2, 1:4 and 1:8, in order to
study the de-protection of the acetal group. In all cases, a complete hydrolysis
of FDA toward FUR was observed after 1 h of reaction time. Therefore, it can
be thought that acetalization of FUR and hydrolysis of FDA occur via similar
mechanisms, with the only difference that, in the acetalization process, water is

not used as solvent.
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Introduccion

1.1.- Antecedentes

El aprovechamiento de la biomasa con fines industriales no es una
idea innovadora. Antes de la revolucion industrial del siglo XIX, la biomasa era
la principal fuente de obtencién de energia y materiales. Sin embargo, debido a
la alta disponibilidad y bajo coste de los recursos de origen f6sil, el uso de la
biomasa para fines industriales se vio desplazado en gran parte durante la
segunda mitad del siglo XX, a excepciéon de las industrias orientadas a la
produccién de resinas, madera y fibras, asi como aquellas dedicadas a la

extraccion de sabores y fragancias procedentes de plantas [1].

En la sociedad actual, la energia se ha convertido en el principal factor
de desarrollo y crecimiento de un pais, donde un aumento de la calidad de
vida viene asociado con un incremento en el consumo de energia primaria en

todos sus sectores: industrial, doméstico, transporte, servicios, etc. [2].

Hoy en dia, las principales fuentes energéticas son de origen fosil:
petrdleo, gas natural y carbon. Desafortunadamente, poseen una limitada
localizaciéon geografica, ademds de no ser renovables y, por lo tanto, son
susceptibles de agotamiento. Ademds, desde el punto de vista
medioambiental, su combustion produce gases causantes, tanto del
calentamiento global (efecto invernadero) como de la contaminacién del aire y
acuiferos, principalmente emisiones de SO;, CO, NO, COz CFCs, CHy,
ademads de material particulado, entre otros [3]. Todos estos inconvenientes,
unido a un crecimiento exponencial en el consumo de energia primaria en los
altimos afios asociado a la demanda de los paises emergentes, como India y
China (Figura 1.1), han fomentado el interés de la sociedad por la bisqueda de
fuentes energéticas alternativas. En este contexto, los paises pertenecientes a la

Unién Europea (UE), debido a su elevada dependencia energética, requieren
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de un equilibrio entre desarrollo sostenible, competitividad y seguridad de

abastecimiento, por lo que han adoptado diversas politicas energéticas.

Estas medidas persiguen la eficiencia energética, la mitigacion de las
emisiones de gases de efecto invernadero y el aumento de la cuota de energia
procedente de fuentes renovables. Con este fin, la Comisién Europea (CE) ha
aprobado diferentes directrices, entre las que cabe destacar el denominado
“paquete  20/20/20” [2,4], que compromete para el 2020 a los paises
pertenecientes a la UE con la directiva 2009/28/EC a:

* Ahorrar un 20% del consumo energético global mediante un
incremento de la eficiencia energética.

* Reducir la emision de gases de efecto invernadero en un 20% con
respecto a 1990.

* Promover el uso de las energias renovables hasta una cuota de
participacion del 20%.

* 10% en el uso de biocarburantes en el sector del transporte.

o 4500

§ 4000 - China
3500 B India
3000+ Resto de Asia
2500+ Rusia
2000 Oriente Medio
1500 - Resto del Mundo
1000 - OECD

01— : : .

2010 2015 2020 2025 2030 2035

Figura 1.1.- Estimacién de la demanda de Energia Primaria [5]
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Todas estas medidas y/o directrices promulgadas desde la UE
requieren del impulso y desarrollo de nuevas tecnologias, atin no existentes o
en vias de desarrollo, basadas en el maximo aprovechamiento de las fuentes
renovables, las cuales no son competitivas a dia de hoy. Sin embargo, en un
futuro no muy lejano, la disminucion de las reservas de petroleo traerd consigo
un aumento en los costes de extracciéon y tratamiento, y esto no solamente se
reflejard en el alza del precio de los carburantes, sino también en el precio de
todos los productos quimicos derivados del petrdleo (lubricantes, ceras,

detergentes, polimeros, barnices, pinturas, fertilizantes, insecticidas, etc.) [3,6].

Aunque existe una gran variedad de fuentes renovables para la
obtencion de energia, como son la energia solar, edlica, hidroeléctrica,
mareomotriz, geotérmica, biomdsica, entre otras, es esta tltima la tnica fuente
de carbono sostenible en la naturaleza capaz de sustituir al petréleo para la
obtencién de productos quimicos, asi como en la fabricaciéon de combustibles.
Ademas, muestra un ciclo favorable de regeneraciéon del orden de afios y no de

millones de afios, como en el caso de las fuentes fésiles [6-8].

En este sentido, se define “Biomasa” como cualquier materia organica
disponible de origen renovable, en la que se incluyen por ejemplo cultivos
energéticos y forestales, alimentos de procedencia agricola, asi como los
residuos generados, plantas acuaticas, madera y residuos de la madera,

desechos de animales y otros materiales de desecho [6,9].

1.2.- Biorrefineria

En el proceso del aprovechamiento de la biomasa, ya sea como fuente
de energia o de productos quimicos, se establecit el concepto de ‘Biorrefineria’.

Una Biorrefinerin es una plataforma integrada por procesos bioldgicos,

29



Capitulo I

quimicos y térmicos dirigidos a la conversion de la biomasa, que a su vez
aprovecha la sinergia entre las distintas tecnologias para producir
combustibles, energia y productos quimicos de valor afiadido, siendo este
concepto andlogo al de la refineria basada en el petréleo. Sin embargo, Ed de
Jong proporciona una vision mdas amplia del concepto de biorrefineria,
incluyendo la obtencion de materiales, asi como de productos alimentarios
orientados tanto para consumo humano como animal. Este nuevo concepto de
biorrefineria no solamente se centraria en el aspecto de autosuficiencia
energética, mediante la produccién de combustibles y energia (electricidad,
calor), sino que constituiria los cimientos de una economia basada en la

biomasa como se muestra en la Figura 1.2, creando nuevos mercados [7,10].

ECONOMIA
BASADA EN BIOMASA

ALIMENTOS Y PIENSO
PRODUCTOS QUIMICOS
BIOCOMBUSTIBLES
MATERIALES
ELECTRICIDAD Y CALOR

BIORREFINERIA

Figura 1.2.- Pilares de una economia basada en la Biorrefineria [6]

El término biorrefineria no aparecié hasta 1990, por lo que se
encuentra practicamente en su etapa de crecimiento y no existe un criterio de
clasificacién homogéneo de los diferentes tipos de biorrefinerias, pudiéndose
encontrar diversas clasificaciones referidas a plataformas, productos de

reaccién, materias primas o procesos. Existen diversos criterios para clasificar
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las biorrefinerias en la bibliografia, la mayoria de ellos basados en plataformas.
En este contexto, se define el término plataforma agrupa el conjunto de
procesos intermedios para transformar la materia prima en productos.
Siguiendo este criterio, las plataformas mads relevantes que se pueden

encontrar en una biorrefineria son [11,12]:

* Plataforma de biogds: mezcla de CHy y COz procedente de una

digestién anaerébica.

* Plataforma syngas: mezcla de H> y CO procedente de una

gasificacion.

* Plataforma de hidrégeno (Hz): procedente de la reaccion Water-

Gas-Shift, reformado con vapor y fermentacion.

* Plataforma de aziicares (C6 y C5): amplia variedad de
productos obtenidos mediante reacciones de deshidratacion,
hidrogenacién, fermentacién y oxidacién de los aztacares (C5 y C6)
constituyentes de la hemicelulosa y celulosa obtenidos previamente

mediante hidrdlisis.

* Plataforma de lignina: mezcla de compuestos aromaéticos

procedentes del procesado de la lignina.

* Plataforma oleoquimica: produccion de bio-productos y
biocombustibles procedentes de las reacciones de esterificaciéon de

acidos grasos libres y transesterificacién de triglicéridos.

* Plataforma de solucion orgdnica: mezcla de fibras rica en
lignocelulosa y solucién organica, obteniéndose carbohidratos,
proteinas, amino-acidos, enzimas, &cidos organicos, minerales y

hormonas; para la obtencién de bio-productos y combustibles.
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* Plataforma pirolitica: termodepolimerizaciéon de la biomasa a

temperaturas medias en ausencia de oxigeno.

* Plataforma de cogeneracion eléctrica y calorifica: combustién de
residuos de la biorrefineria utilizada para cubrir las necesidades

internas de la biorrefinerias y venta de los excedentes a la red eléctrica.

Las primeras biorrefinerias, comunmente conocidas como
biorrefinerias de primera generacion, se orientaban a la produccion exclusiva de
biocombustibles, utilizando una dnica fraccién de la propia biomasa. Es mas,
dicha materia prima se usaba también en el sector alimentario, llegando a
competir la produccién de biocombustibles y alimentos. Estos inconvenientes
dieron origen a la creaciéon de unos principios en la selecciéon de las materias
primas, encaminados hacia sistemas mds sostenibles que eviten cualquier
impacto sobre los suministros alimentarios, y el medio ambiente. En este
sentido, se dio paso a las biorrefinerias de sequnda generacion que tratan de
emplear la biomasa en su totalidad, minimizando su repercusién en el sector

alimentario.

Las biorrefinerias de segunda generacién, ademas de satisfacer las
necesidades energéticas y de produccién de biocombustibles, suministran
materiales a la industria, asi como intermedios y productos quimicos de mayor
valor afiadido. Sin embargo, la mayoria de estas biorrefinerfas a dia de hoy
trabajan como sistemas individuales o descentralizados. La integraciéon de
diferentes plataformas dentro de una misma biorrefineria le aportaria una
mayor eficiencia y rentabilidad [13]. De esta manera, se consigue la
optimizacién del flujo de materias primas, subproductos y energia entre las
diferentes unidades de produccién industrial, minimizando la generacién de
residuos y maximizando la obtencién de productos. De este concepto

integrador han surgido las biorrefinerias de tercera generacion [4,14].
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1.2.1.- Situacién actual en Europa

En la UE existe un reparto casi equitativo de los recursos biomasicos
entre los sectores forestal (42% del total de las tierras europeas) y agricola (170
millones de hectareas, que representan un 40%). Sin embargo, en los paises
noérdicos predomina el sector forestal, que supone un 70% de su territorio. Por
lo tanto, existe una amplia variedad de materia prima biomasica en la UE que

se puede emplear en las biorrefinerias [15].

En la actualidad, no existe ninguna instalacién en la que se valorice la
biomasa de una manera integral. La mayoria de las plantas de tratamiento
existentes son de tipo piloto, de demostracion o estdn en proyecto, por lo que
la produccién es a pequefia escala, tratando de optimizar los procesos y
adecuar las tecnologias a la heterogeneidad de la biomasa [16]. Ademas, estas
plantas operativas son biorrefinerias de primera generacion, constituidas por
plataformas de aztcares, oleoquimica o syngas, produciéndose principalmente

bioetanol y biodiesel [17].

En Europa, destacan la plataforma oleoquimica Sofiproteol en Francia
y la plataforma de aztcares Borregaard en Noruega (Anexo 1). Sofiproteol
produce anualmente unos 2.5 millones de toneladas de biodiesel, 250 mil
toneladas de glicerina y 2.3 millones de toneladas de pienso, ademas de bio-
lubricantes, bio-polimeros y productos quimicos intermedios, en menor
cuantfa. Por su parte, Borregaard genera unos 72 millones de litros anuales de
bio-etanol, empleando como materia prima madera de abeto, y ademaés se
obtienen lignina y vainillina como productos minoritarios. Este ultimo se
emplea como agente saborizante en alimentos, bebidas y productos

farmacéuticos [18,19].

Dentro del marco nacional, Abengoa es una compariia referente en el

desarrollo de nuevas tecnologias para la producciéon de biocombustibles y
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bioproductos sostenibles con el medio ambiente. El principal producto,
bioetanol, obtenido a partir de grano de cereal y cafa de aztcar, se produce en
sus plantas de Europa, Estados Unidos y Brasil, presentando una capacidad de
producciéon en Europa de 1270 ML. Ademds, como coproductos de la
fabricacién de bioetanol se obtiene el bagazo y el denominado DGS, utilizados
como combustibles en plantas de cogeneracién de electricidad y en la

fabricacion de pienso para animales, respectivamente.

1.2.2.- Perspectivas futuras de las biorrefinerias

Las futuras biorrefinerias de tercera generacién estaran constituidas
por mejores sistemas integrados, serdn mas flexibles y operardn a gran escala
con menores costes de produccién, ofreciendo una produccion segura, rentable
y sostenible de energia, biocombustibles, materiales y productos quimicos
(Figura 1.3). Para alcanzar este objetivo, es imprescindible una inversién inicial
en investigacion y desarrollo por parte de la industria, impulsada y respaldada
por los gobiernos mediante la promulgaciéon de politicas energéticas. Las
principales areas a desarrollar son la obtencién y produccién de suministros,
optimizacién de los procesos y su integracion, asi como alcanzar una completa

sostenibilidad de la propia biorrefineria [4,13].
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- Sector Agricola: cultivos energéticos, lignocelulosa y residuos agricolas
. . - Sector Forestal: madera, residuos de la industria de la madera
Materia Prima <:> - Sector Industrial: subproductos/residuos de procesos industriales
- Sector Doméstico: residuos solidos urbanos

- Acuicultura: algas

- Bioprocesos
Procesos <:> - Procesos Quimicos
- Procesos Termo-Quimicos

- Procesos Fisicos

- Energia

- Combustibles
PI’OdUCtOS <:> + Materiales (polimeros)

+ Productos Quimicos
- Bienes

Figura 1.3.- Principios basicos de una biorrefineria de tercera generacion [20]

En referencia a los costes de produccion, la materia prima representa
en algunos casos un alto porcentaje, pudiendo alcanzar hasta un 75%. Con el
objetivo de disminuir estos costes, las biorrefinerias operaran con una mayor
flexibilidad de materias primas, empleando residuos y desechos industriales,
entre otros, evitando de esta manera su dependencia de los costes asociados a
la adquisicién de materias primas en los correspondientes mercados [8]. El
principal inconveniente es la variabilidad en la composicién de la biomasa,
siendo de gran interés su transformacion en intermedios faciles de almacenar y
transportar, garantizando un continuo suministro de materias primas [7,17,21].
Esta biomasa deberia presentar un alto contenido energético, transformarse
facilmente y poderse obtener con elevados rendimientos por hectarea cultivada

[13].
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Para la optimizacién de estos procesos es necesario aprovechar la
tecnologia existente en la industria petroquimica para la sintesis de un amplio
espectro de productos quimicos, ademés de crear nuevas tecnologias que
permitan desarrollar rutas sintéticas alternativas para la produccién de
productos ya conocidos o nuevos que presenten caracteristicas similares a los
existentes, o incluso completamente nuevas, creando de esta manera mercados
desconocidos hasta ahora [4]. La sostenibilidad de la biorrefineria deberia
basarse en la obtencion de un producto a gran escala, como es el caso de los
biocombustibles, cubriendo de esta forma los costes de produccién de la
planta. Al mismo tiempo se obtendrian productos de mayor valor afiadido,
pero a menor escala que proporcionarian beneficios econémicos, ademads de
producir electricidad y calor para autoconsumo en la propia planta, o incluso

para poder venderse [14,17].

1.3.- Concepto de Quimica Verde

La Quimica esta presente en todo lo que nos rodea y nos facilita la
vida, y muchos de los compuestos y materiales que participan en nuestra vida
cotidiana se obtienen mediante procesos quimicos industriales, aunque
durante mucho tiempo se sintetizaron sin tener en cuenta su repercusion en el
medio ambiente. El concepto de Quimica Verde nacié en 1990, definiéndose
como el disefio de productos quimicos y procesos para reducir o eliminar el
uso y generaciéon de sustancias peligrosas, es decir, aquellas cuyo uso tiene
consecuencias adversas, tanto en humanos como en el medio ambiente. Desde
entonces, este concepto ha tenido una importante repercusion internacional,
reflejogndose en cientos de iniciativas y programas gubernamentales,

convocatorias de premios y galardones a los mejores descubrimientos en
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Quimica Verde desde 1995, asi como la creacién del Instituto de Quimica Verde

en 1997, en EEUU.

La esencia de la Quimica Verde se puede definir de forma simple como
el uso eficiente de materias primas, preferentemente renovables, eliminando la
generacion de residuos y evitando el uso de reactivos toxicos y/o peligrosos, asi como de

disolventes, para la produccion y aplicacion de productos quimicos [22].

Su objetivo es reducir el nimero de materiales, residuos y consumo
de energia, asi como disminuir los riesgos y peligros en los procesos de
produccioén, sin olvidar la rentabilidad. Uno de los aspectos, quizas el mas
importante, de la Quimica Verde es el concepto del ‘diseiio’. De hecho, los doce
principios de la Quimica Verde son una guia de ‘reglas diseriadas’, encaminadas a
ayudar a alcanzar la sostenibilidad. Estos principios fueron enunciados por
Paul Anastas y John Warner en 1998 para lograr que los procesos fueran mas
eficientes y seguros, utilizdindose para ello reactivos y productos mas
biodegradables [23]. Los doce principios se pueden agrupar mediante el

acrénimo en inglés de PRODUCTIVELY, como se muestra a continuacion [24].

- Prevention

- Renewables materials

- Omit derivation steps

- Degradable chemical products

- Use safe synthetic methods
Catalytic reagents

- Temperature, Pressure ambient

- In-Process Monitoring

- Very few auxiliary substances

- E-factor, maximize feed in product
- Low toxicity of chemical products

<rrH<<—™HNCOO=RT

- Yes, it's safe
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A continuacién describiremos de forma breve estos doce principios

de la Quimica Verde [23].

1.- Prevencion. Es preferible prevenir la produccién de desechos, que
tener que tratarlos o depurarlos una vez formados.

2.- Economia Atomica. Los métodos sintéticos deberian maximizar la
incorporaciéon de todos los materiales utilizados en el proceso, dentro del
producto final.

3.- Sintesis quimicas menos peligrosas. Cualquiera que fuera la etapa del
proceso, se deben usar o generar sustancias que presenten poca o nula
toxicidad para la salud humana o el medio ambiente.

4.- Disetio de productos quimicos sequros. Los productos quimicos deben
disenarse para preservar la eficacia del proceso a la vez que se reduce su
toxicidad.

5.- Uso de disolventes y auxiliares no peligrosos. El uso de sustancias
auxiliares (disolventes, agentes de separacion, etc.) no deberia ser necesario, y
en el caso que lo fueran, éstos deben ser inocuos.

6.- Diserios energéticamente eficientes. Los requerimientos energéticos de
los procesos quimicos deben integrarse en un estudio de impacto econémico y
ambiental, ademas de reducirse al maximo. Si es posible, los procesos quimicos
deben realizarse a temperatura y presion ambiente.

7.- Uso de materias primas renovables. Las materias primas deben ser
renovables, en lugar de utilizar recursos agotables, ademds de ser técnicamente
y econdmicamente mas factibles.

8.-Reduccion de derivados. Los derivados innecesarios (bloqueadores de
grupos funcionales, modificadores temporales fisicos/quimicos, etc.) deben
minimizarse o eliminarse si es posible, ya que esas etapas de proteccion
requieren reactivos adicionales que pueden generar residuos.

9.- Empleo de la catilisis. Los catalizadores mejoran la eficacia y

rentabilidad del proceso.
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10.- Diseiiados para ser degradados. Los productos quimicos deben
disefiarse para que cuando termine su ciclo de vida, puedan degradarse en
sustancias inocuas y que no persistan en el medio ambiente.

11.- Prevencion de la contaminacion mediante andlisis en tiempo real. Este
aspecto se encuentra en desarrollo, para obtener informacion a tiempo real y
controlar la posible emisién de sustancias peligrosas.

12.- Productos quimicos intrinsecamente seguros para prevenir accidentes.
Las sustancias empleadas, asi como las formadas durante el proceso, deben
elegirse de forma que representen el menor riesgo en caso de accidente

quimico, como escapes, explosiones o incendios.

Una de las acciones destacadas llevadas a cabo por la UE es la
implantacion de una nueva legislacion europea de productos quimicos,
conocida como REACH (‘Registration, Evaluation and Authorisation of
Chemicals’), siendo probablemente la mas extensa legislacién sobre productos
quimicos que se haya elaborado. Su objetivo es mejorar la proteccién de la
salud humana y el medio ambiente contra los riesgos que pueden presentar los
productos quimicos, a la vez que se fomenta la competitividad de la industria
quimica en la UE [25]. En principio, el &mbito de aplicacion de REACH se
extiende a todas las sustancias quimicas, no sélo a las utilizadas en procesos
industriales, sino también en nuestra vida diaria, como productos de limpieza,
pinturas, articulos de ropa, muebles, dispositivos electrénicos, etc., por lo que

la normativa afecta a la mayoria de las empresas de la UE.

La mayoria de los residuos producidos en los procesos quimicos se
deben al uso de sales o acidos inorgédnicos como catalizadores. Las etapas de
separacion y purificacion asociadas al uso de catalizadores homogéneos
generan elevados voltimenes de residuos, en algunos casos, dificiles de tratar y
eliminar. Aunque la solucién en teoria se presente sencilla, con la simple

sustitucion del método clasico por una alternativa mas limpia y eficaz,
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denominada ‘Catdlisis verde’, en la practica no es tan obvia. Un disefio
adecuado de las reacciones cataliticas tiene un papel clave en la prevencién de
la contaminacion. En este sentido, los catalizadores sélidos 4cidos y bésicos se
postulan como una herramienta fundamental para alcanzar el objetivo de la
Quimica Verde, reduciendo ya no solo los residuos, sino el consumo de

materiales y energia [26].

Ademas, la gran repercusion de la Quimica Verde en la sintesis de
compuestos quimicos ha promovido la sustitucién de procesos con multiples
reacciones, por procesos simples realizados en un dnico reactor, donde se
lleven a cabo todas las etapas del proceso. Esta estrategia sintética, conocida
como ‘one-pot synthesis’, tiene como ventaja la reduccién del namero de etapas,
sobre todo las tediosas etapas intermedias de purificacién y separacion,
aumentando el rendimiento y selectividad hacia los productos de reaccién.
Para ello, en algunos casos, se emplean catalizadores sélidos con una superficie
multifuncional, que combina centros acidos y basicos, disefiados en base al

concepto de aislamiento.

1.4.- Plataforma Oleoquimica: Produccion de Biodiésel

La plataforma oleoquimica se basa principalmente en la
transformacion de los triglicéridos, presentes en aceites vegetales y en grasas
de origen animal, en biodiésel. Durante dicho proceso, se obtiene glicerina
como subproducto, que puede transformarse en productos de mayor valor
anadido para la industria de lubricantes, polimeros, detergentes, productos de

cuidado personal, adhesivos y alimentos [4,12].

El desarrollo industrial de los biocarburantes se puede fijar a finales

de la década de los 80 del siglo pasado, a pesar de que el planteamiento de
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utilizacién de los mismos estda muy ligado al desarrollo mismo de los motores
de combustién. No en vano, la primera demostracién de funcionamiento de un
motor diesel, en la Feria de Exhibicion de Paris de 1898, utilizaba aceite de
cacahuete como combustible. Su inventor, Rudolph Diesel, pensaba que el
futuro de dicho motor pasaba por la utilizacién de combustibles procedentes
de la biomasa [27], y asi fue, de hecho, hasta los afios 20, a partir del cual el
desarrollo de la industria petrolera relegé los mismos a un plano muy inferior,
ya que cuando el petréleo irrumpié en el mercado era barato, razonablemente

eficiente y facilmente disponible.

Ademas, el empleo directo de aceite vegetal como combustible
provoca una baja atomizacién del combustible, obstruyendo los inyectores, y
genera depdsitos carbonosos en la caAmara de combustién y pistones, asi como
una inadecuada mezcla comburente-combustible aumentando las emisiones de

hidrocarburos y material particulado.

Para solventar estos problemas asociados al uso de aceite vegetal
puro, se propuso la modificacién de los motores, empleo de mezcla directa
aceite-diesel, uso de micro-emulsiones, tratamiento del aceite mediante
craqueo térmico (pirolisis) o por transesterificacion para producir ésteres
alquilicos (biodiésel). Este ultimo proceso es el que mejores resultados ha
proporcionado, ya que las propiedades fisico-quimicas del biodiésel obtenido
son muy similares al combustible diésel utilizado actualmente, ademas de la
simplicidad tecnolégica y bajos costes de produccién asociados a este proceso

de transesterificaciéon [28-30].

Segun la American Standards for Testing and Materials (ASTM), se
define el biodiesel como el conjunto de ésteres monoalquilicos de 4cidos grasos

de cadena larga derivados de lipidos renovables, tales como aceites vegetales,
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empleados en motores de compresiéon (motores diesel) o en calderas de

calefaccion [31].

1.4.1.- Reaccion de transesterificacion de triglicéridos

El método mas utilizado para la producciéon de biodiésel, tanto a nivel
industrial como a escala de laboratorio, es mediante la reaccion de
transesterificacion de triglicéridos con alcoholes de bajo peso molecular. Este
proceso (Esquema 1.1) implica una secuencia de tres reacciones reversibles,
donde una molécula de triglicéridos reacciona con tres moléculas de alcohol,
generalmente de cadena corta y en presencia de un catalizador, para producir
tres moléculas de ésteres alquilicos y una de glicerol. Durante el proceso se

forman mono- y di-glicéridos como especies intermedias de reaccién [29].

R,COO—CH, HO——CH,
Catalizador
—

R,COO—CH + CH,;0H R,COO——CH +  R,COOCH,
-

R,COO——CH, R,COO——CH,

Triglicérido Metanol Diglicérido Alquil-éster

HO—CH, HO——CH,
Catalizador
—_—

R,COO—CH + CH,OH HO—CH +  R,COOCH,
-

R,COO—CH, R,COO——CH,

Diglicérido Metanol Monoglicérido Alquil-éster

Esquema 1.1.- Reaccién global de transesterificacion de triglicéridos [29]
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HO—CH, HO—CH,
Catalizador
—»
HO——CH + CH;0H HO—CH +  R,COOCH,
-
R;COO—CH, HO—CH,
Monoglicérido Metanol Glicerina Alquil-éster

Esquema 1.1.- Reaccién global de transesterificacion de triglicéridos (continuacién) [29]

Hasta la fecha, los aceites vegetales han sido la materia prima
preferida para la obtenciéon de biodiésel, debido especialmente a su alto
contenido energético y facil procesado para la produccion a gran escala. Otros
aspectos positivos a tener en cuenta son su disponibilidad en fase liquida,
caracter renovable, biodegradables, asi como su bajo contenido en azufre y

aromaticos [30,32].

Los aceites vegetales se componen esencialmente de triglicéridos, que
resultan de la esterificacion de una molécula de glicerol con acidos grasos con
longitudes de cadena alquilica comprendidas entre 8 y 24 4tomos de carbono,
siendo las cadenas de 16 y 18 miembros las mas frecuentes [4]. Ademas de
triglicéridos, los aceites vegetales contienen en menor proporcién acidos grasos
libres (FFA), fosfolipidos, agua y otras impurezas que determinan la calidad
del biodiésel producido. La estructura de los &cidos grasos y la composicion de
los aceites vegetales mas comunes se recogen en los Anexos 2 y 3 [30]. Las
composiciones pueden variar incluso dentro del mismo tipo de aceite,
dependiendo de la zona geogréfica, método de cultivo y almacenamiento.
Generalmente, se buscan aceites con un contenido entre el 90-98% de

triglicéridos con el fin de obtener altos rendimientos en biodiésel [32].

Por otra parte, los biocombustibles tienen que superar unos estrictos
controles de calidad para proceder a su comercializacién. Por ello, deben

cumplir unas especificaciones, recogidas por las normas ASTM D6751 en
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EEUU y EN 14214 en Europa (ver Anexo 4) [13]. En este sentido, la eleccién del
tipo de aceite vegetal o grasa animal a utilizar es un factor clave, debido a que
la reaccion de transesterificacion no afecta a la composicién de la cadena de
acidos grasos que componen la materia prima, cuya influencia en las
propiedades del biodiésel resultante es muy importante. Las principales
propiedades a considerar en el aceite son: el grado de saturacion de la cadena
alquilica de los acidos grasos, la presencia de otros grupos funcionales, la
composicién quimica y longitud de los &cidos grasos presentes. Estas
caracteristicas van a influir en las propiedades fisico-quimicas del
biocombustible obtenido, es decir, en el nimero de cetano, punto de niebla,
calor de combustiéon, punto de fusién y viscosidad, que aumentan con la
longitud de las cadenas de 4cidos grasos y disminuyen cuanto mayor es el
grado de insaturaciones presentes. Es mads, los ésteres de 4cidos grasos con
cadenas insaturadas son menos estables debido a que se oxidan con rapidez
por el oxigeno del aire, asi limitando el periodo de almacenamiento de este

biodiésel [29].

1.4.1.A.- Factores que influyen en la reacciéon de transesterificacion de

triglicéridos

El rendimiento en biodiésel de la reacciéon de transesterificacion
depende de una serie de factores, algunos relacionados con la calidad de la
materia prima y otros con las condiciones experimentales usadas en el proceso,
entre los que se pueden citar la presencia de acidos grasos libres y humedad en
el aceite de partida, tipo de alcohol y relacién molar alcohol/aceite, tiempo de

reacciéon y temperatura, agitacion y uso de co-disolventes.
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- Contenido en dcidos grasos libres (FFA) y humedad

Estos factores influyen especialmente cuando se emplean
catalizadores basicos. La presencia de agua en el medio de reacciéon favorece la
reacciéon de saponificacion conducente a la formacién de jabones (Esquema
1.2), que aumentan la viscosidad, donde los geles y espumas generados
dificultan la transferencia de materia y separacion entre fases, ademas de
provocar una desactivacion del catalizador y, por consiguiente, una
disminucion en el rendimiento de la reaccion. Por otro lado, una concentraciéon
elevada de FFA neutraliza una fraccion del catalizador bésico, debiendo
utilizarse mayores concentraciones de éste. Ademds, los FFA pueden
reaccionar con el catalizador basico dando lugar a wuna reaccién de
saponificaciéon, como muestra el Esquema 1.2.b. Estos inconvenientes hacen
que se deban usar materias primas con contenidos en agua <0.1% y acidez <1
mg KOH/ g, asi como alcoholes anhidros y aceites vegetales refinados libres de

agua y bajo contenido en FFA [28-30,33].

a) 0 0
NaOH
+ Hzo e + RzOH
Ry OR, Ri OH
Alquil éster Agua FFA Alcohol
b) o) o)
)k = )k
+ NaOH [ —» ® + H,0
R, OH <~ g, oNa®
FFA Catalizador Jabon Agua
Basico

Esquema 1.2.- Esquema de las reacciones de formacion de jabones [30,34].
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©) o) o)
H,0
4+ NaOH ——>» o e T R,OH
R1 OR2 R1 ONa
Alquil éster Catalizador Jabon Alcohol

Basico

Esquema 1.2.- Esquema de las reacciones de formacion de jabones (continuacion) [30,34]
a) Hidrolisis del éster sobre el catalizador bésico para formar FFA
b) Reaccién de saponificacion de FFA

¢) Reaccion de saponificacion de ésteres
- Tipo de alcohol y relacion molar alcohol/aceite

El tipo de alcohol empleado en la reaccién de transesterificacion es un
factor clave, ya que influye tanto en la cinética de la reacciéon como en las
propiedades del propio biodiésel. Asi, la viscosidad del biodiésel producido se

incrementa cuando lo hace el peso molecular del alcohol usado.

Entre los diferentes alcoholes estudiados en la reacciéon de
transesterificacion (metanol, etanol, propanol, butanol y alcohol amilico), el
metanol y etanol han sido los mas utilizados. No obstante, el metanol es con
diferencia el alcohol preferido para la producciéon de biodiésel, tanto a escala
de laboratorio como industrial, debido principalmente a su alta reactividad,
bajo coste y Optimas propiedades fisico-quimicas. Ademads, requiere
condiciones de reaccién suaves y facilita la separacién de fases [35,36]. Aun asi,
existe actualmente una tendencia dirigida al empleo de etanol, debido a su
caracter renovable, ya que se obtiene mediante procesos fermentativos de la

propia biomasa (ver Seccién 1.4.1.C) [30,32,37].

La reaccién de transesterificacion de TG requiere una relacién molar

estequiométrica alcohol:triglicérido de 3:1, pero, en la practica, se utilizan
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relaciones superiores para favorecer tanto la cinética como el rendimiento en
ésteres del proceso catalitico. Estas relaciones alcohol:aceite dependen del tipo
de catalizador empleado, y, en este sentido, los catalizadores acidos requieren
relaciones mucho mas elevadas que los bésicos, que emplean relaciones entre
6:1 y 12:1. Relaciones elevadas alcohol-aceite proporcionan altos rendimientos
en menor tiempo, debido al efecto de diluciéon del aceite en el alcohol que
minimiza la resistencia a la transferencia de materia. Sin embargo, un exceso
elevado de metanol puede dificultar la separacion de las fases por gravedad,
aumentando los costes de produccion, ademas de consumir mas energia en la

recuperacion del alcohol que no ha reaccionado [28,30,35].
- Tiempo de reaccién y temperatura

Generalmente, la conversién de triglicéridos aumenta con el tiempo
de reaccién. Este hecho ya fue observado por Freedman y col. [38] en la
transesterificacion de aceites de cacahuete, semillas del algodén, girasol y soja,
con una relaciéon molar 6:1, 0.5% de metéxido sédico y 60°C de temperatura de
reaccion. El rendimiento aument6 desde el 80% observado después de 1 min
de reaccién con aceite de soja y girasol, hasta 93-98%, transcurrida 1 hora. Sin
embargo, un excesivo tiempo de reaccién ocasiona a veces un retroceso en el
proceso de transesterificaciéon, provocando una pérdida de ésteres alquilicos,
ademds de la formacién de &cidos grasos precursores de la formacion de

jabones [35].

Con respecto a la temperatura, ésta presenta una influencia crucial en
el rendimiento de la reacciéon. Una mayor temperatura disminuye la viscosidad
del aceite, aumenta la transferencia de materia y disminuye el tiempo de
reaccion. El problema radica en la aceleracion de la reacciéon de saponificacion
de triglicéridos al aumentar la temperatura por encima del valor 6ptimo. En

este sentido, la temperatura de reacciéon debe estar por debajo del punto de
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ebullicion del alcohol empleado, asegurandose de esta manera la ausencia de

pérdida de alcohol por evaporacion, si se trabaja a presiéon atmosférica [35].
- Intensidad de agitacion

Este parametro afecta principalmente a la transferencia de materia
entre las fases glicerol-alcohol y aceite-éster. Frecuentemente, una cinética lenta
en la reaccién de transesterificaciéon se debe a un deficiente contacto entre el
aceite y el metanol, lo que se ha deducido de estudios cinéticos que han
mostrado bajas conversiones al inicio, que mejoraron con el tiempo de
reacciéon. Por lo tanto, una agitaciéon intensa favorece la transferencia de
materia entre fases y mejora la cinética de la reaccion. Noureddini y col. [29,39]
evaluaron la influencia de este pardmetro en una planta piloto, empleando una
relacién molar metanol:aceite de soja de 6:1, a 50°C, y variando las intensidades
de agitacion entre 150 y 1000 rpm. Los mejores resultados se alcanzaron para
velocidades entre 600 y 1000 rpm, sin apreciarse diferencia significativa a partir
de 600 rpm. Asi concluyeron que la intensidad de agitaciéon 6ptima fue de 600
rpm. Por otra parte, Ma y col. estudiaron el efecto de la agitaciéon en la
transesterificacién de la grasa de vacuno con metanol [40], y encontraron que
el tiempo de reaccion era el factor determinante en el rendimiento a los ésteres
metilicos. Sin embargo, la agitacion era necesaria para la mezcla de la
disoluciéon de NaOH - CH30H vy la grasa fundida, pero una vez iniciada la
reaccion, el efecto de la velocidad de agitacion no era determinante. Esto
sugiri6 que la velocidad de agitacion usada era superior al valor umbral
requerido para lograr una 6ptima mezcla. Por otro lado, Meher y col., en su
estudio de la reaccién de transesterificaciéon a 180, 360 y 600 rpm, llegaron a la
conclusion de que la reaccion era incompleta cuando la velocidad de agitacion
era de 180 rpm, mientras que el rendimiento a ésteres metilicos era similar para

360 y 600 rpm [41].
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- Uso de co-disolventes

El empleo de co-disolventes en la reaccién permite en algunos casos
mejorar la miscibilidad entre el aceite y el alcohol, generdndose una tnica fase
y superando de esta forma la resistencia inicial para la transferencia de
materia, aumentando asi el rendimiento en ésteres. El co-disolvente debe ser
inerte y no reaccionar con los reactantes o desactivar al catalizador, ademas de
poderse recuperar y reutilizar con facilidad. Los mas utilizados en la
producciéon de biodiésel han sido tetrahidrofurano (THF) [42], metil terc-butil
éter (MTBE) [43], dimetil éter, dietil éter y n-hexano. Aunque la extracciéon del
co-disolvente y los FAME no representa un problema en la etapa de
destilacioén, no ocurre lo mismo con la separacién entre el co-disolvente y el
metanol, ya que pueden presentar puntos de ebullicion similares. Se
recomienda el uso de co-disolventes para reacciones a bajas temperaturas,
donde es importante la transferencia de materia. Sin embargo, la incorporacion
de otro reactivo a la reaccién, asi como una etapa para su extraccion, encarece

los costes de produccion de biodiésel [35,44].

1.4.1.B.- Catalizadores para la reaccién de transesterificacion de TG

Los catalizadores utilizados en la reaccién de transesterificacion de
TG se pueden clasificar en: biocatalizadores, homogéneos y heterogéneos
(Figura 1.4). Dentro de los catalizadores homogéneos y heterogéneos, existe

una segunda clasificacién segin sea su caracter acido o basico [29].

Aunque en la reaccién de transesterificacion se utilizan catalizadores
para mejorar la cinética, ésta se puede llevar a cabo en ausencia de catalizador
en condiciones supercriticas. Es més, la ausencia de catalizador facilita la

separacién y purificacién de los productos de reaccién, ademas de no verse
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afectado el proceso por la presencia de FFAs y/o agua. La principal ventaja de
este proceso es la obtencién de altas conversiones en ésteres en tiempos de
reacciéon del orden de minutos (2-4 min). Sin embargo, requiere condiciones
drasticas de reaccién, con temperaturas superiores a 250°C y presiones del
orden de 20-45 MPa, asi como altas relaciones molares alcohol:aceite
(superiores a 30:1), todo lo cual encarece el proceso y lo hace inviable para su
escalado industrial [30,33]. Por ejemplo, Saka y Kusdiana estudiaron la reaccion
de transesterificaciéon empleando aceite de colza en condiciones supercriticas
del metanol a 340°C, donde obtuvieron altos rendimientos en ésteres metilicos

en un tiempo de 4 minutos con una relacién metanol:triglicérido de 42:1 [45].

H,PO,
Catalizadores Ac. Organosulfénico
Acidos H,50,
Catalizadores Ber

Homogéneos KOH

. Hidréxidos Alcalinos
Catalizadores s NaOH
g Carbonatos Alcalinos
Basicos CH,ONa

Alcoxidos Alcalinos

3 CH,0K
S
g | Catalizad
Sl o . atalizadores )
N 2| Biocatalizadores |—’ o > Lipasas
= Enzimaticos
S Silice funcionalizada HSO;
S R. 1. I6nico
H » Zeolitas Ac. Zro,
grerogneos Oxidos Metélicos 4 TIO,
Acidos {5
Heteropolidcidos (HPAs)
Carbén funcionalizado HSO,
Catalizadores
- 4 Oxidos Met
Heterogéneos 3
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Hidrotalcitas

Hetaragenaos Oxidos Metélicos =———> Ca0

Basicos

Mezcla Oxidos Met.
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* R. 1. 16nico: Resina Intercambio Ionico

Figura 1.4.- Clasificacion de los catalizadores empleados en la producciéon de

biodiésel [46]
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1.4.2.B.1.- Biocatalizadores

Los biocatalizadores son esencialmente enzimas, principalmente
lipasas, pudiéndose utilizar directamente como la Cdndida antdrtica (novozym®),
Pseudomonas cepacia (PS 30), Mucor miehei (lipozyme®) y Rhizopus oryzae, o
empleando un soporte inerte como es el caso de Mucor michei (lipozym IM 60®,
Lipozyme TL IM®) y Cdndida sp. (inmovilizada). Entre sus ventajas se encuentra la
alta selectividad hacia la produccién de biodiésel, minimizando las reacciones
secundarias de saponificacién y formaciéon de subproductos, obteniéndose
ésteres alquilicos y glicerol de gran pureza, lo que ha impulsado la
investigaciéon sobre este proceso catalitico. Ademads, la separacion de los
productos es facil mediante una simple filtracién, no son sensibles a la
presencia de FFAs y/o agua en la materia prima, son biodegradables y
emplean condiciones suaves de reaccién (30-40°C). Por contraposicién, son
catalizadores muy costosos, no reciclables en su mayoria y requieren tiempos
de reacciéon entre 5-48 horas. Por otra parte, se desactivan con facilidad en
presencia de metanol y necesitan el empleo de co-disolventes para facilitar la
reacciéon catalitica [32,47]. Du y col. compararon el empleo de diferentes
acilaceptores en la reacciéon de transesterificacién de TG a 40°C, empleando la
lipasa comercial Novozym 435 [48]. La actividad catalitica de la enzima se veia
afectada por la presencia de metanol, con conversiones del 30% en FAME. Sin
embargo, el empleo de acetato de metilo como agente aceptor permitié
alcanzar conversiones del 92% en FAME después de 14 horas de reaccién, con
un 30% de enzima y una relacién acetato de metilo:aceite de 12:1. Ademas, la

actividad de la enzima no se vio afectada después de 100 ciclos de reutilizacion
1.4.1.B.2.- Catalizadores homogéneos

Los catalizadores homogéneos son los mas empleados, tanto a escala

de laboratorio como en las plantas actuales de produccién de biodiésel, y en
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este proceso catalitico, los reactantes y el catalizador se encuentran en una
Unica fase, suprimiendo de esta forma las limitaciones de transferencia de
materia y obteniéndose altos rendimientos en condiciones de reaccién suaves a
tiempos cortos. Sin embargo, al estar los reactivos, productos y catalizador en
la misma fase se dificultan los procesos de separaciéon de los productos de
reaccion, generando un elevado volumen de efluentes acuosos en las etapas de
lavado y neutralizacién. Ademas, se producen reacciones secundarias de
saponificacion y se forman emulsiones que dificultan la separacion del
biodiésel y la glicerina [32]. En la actualidad existen numerosas revisiones
bibliograficas acerca de la produccion de biodiésel mediante catalisis
homogénea, en las que se recogen desde el uso de aceites de distinto origen
[49], como aceites de algas [50], hierba Bermuda [51], Jatrofa [52], de lodos de
depuradoras municipales [53], a partir de aceites de fritura usados [54,55]. Se
han revisado exhaustivamente los factores que afectan a la reacciéon de
transesterificacion [28,56], del tipo de sistema de producciéon de biodiésel
propuesto [57-60]. Ademads, hay trabajos centrados en la estabilidad del
biodiésel [61] y en sus propiedades como biocarburante [62]. La amplia
variedad y ntmero de revisiones reflejan el interés que la produccién de
biodiésel y su uso como biocombustible han despertado en la comunidad
cientifica internacional, sobre todo en los ultimos 20 afios. Sin embargo, el
ingente volumen de datos publicados hace muy dificil, y sobre todo teniendo
en cuenta la limitada extensién de esta memoria, poder exponer todos los
catalizadores usados en procesos homogéneos de produccién de biodiésel,

incluyendo las distintas condiciones de reaccién empleadas.

Por todo ello, en los siguientes Apartados sé6lo se expondran algunos
ejemplos de catalizadores que se han considerado relevantes, ya sea por su
comportamiento catalitico como por su relacion con el trabajo de investigacion

que se expone en esta Memoria de Tesis Doctoral.
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1.4.1.B.2.1.- Catalizadores homogéneos bdsicos

En la actualidad, la transesterificacion de triglicéridos utilizando
catalizadores homogéneos basicos y alcoholes de cadena corta es el método
industrial para la produccion de biodiésel. Por lo general, los hidréxidos y
alcoxidos de metales alcalinos son los catalizadores bésicos mas utilizados,
debido a su alta disponibilidad, facil procesado y bajo coste. Ademas, bajo
condiciones moderadas de reaccién, los rendimientos alcanzados en ésteres
alquilicos son elevados. Estos catalizadores basicos se disuelven en metanol,
bajo agitacion vigorosa. No obstante, como se ha indicado previamente, su
comportamiento catalitico se ve influenciado de forma negativa por la
presencia de FFAs vy, especialmente, de agua en la materia prima,
produciéndose reacciones secundarias que disminuyen el rendimiento en
ésteres alquilicos. Por ello, estos catalizadores se emplean principalmente con

aceites refinados y alcoholes absolutos [63].

Vicente y col. compararon la actividad catalitica de hidréxidos y
metoxidos de sodio y potasio, a 65°C, con una relacién molar metanol:aceite de
girasol de 6:1, y 1% en peso de catalizador [64]. Mientras el NaOH necesit6
solamente 30 minutos para alcanzar un rendimiento del 100% en ésteres
metilicos, KOH y CH30Na requirieron 45 minutos, y 4 horas para el metéxido
potasico. Desde el punto de vista cinético, es 16gico pensar por tanto que
NaOH y KOH sean los catalizadores utilizados por excelencia en la industria,
ya que no sélo exhiben una mayor actividad, sino que son mas econémicos y

no muestran un caracter higroscépico tan acusado como los alcéxidos [29].

El mecanismo general de la transesterificaciéon de TG, en presencia de
un catalizador basico (Esquema 1.3), implica una etapa inicial donde se forma
el ion alcéxido mediante la reaccién entre catalizador basico y el alcohol. En la

segunda etapa, se produce el ataque nucleofilico del alcéxido al grupo
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carbonilo del triglicérido, generdndose una especie intermedia tetraédrica. Esta
especie intermedia conduce a la formacién de una molécula de alquiléster y el
correspondiente anién del DG, que es protonado por el dcido conjugado del
catalizador bésico. Este proceso se repite hasta formar tres moléculas de

alquiléster por molécula de triglicérido [29].

_ -
ROH + B =~ _—> RO + BH
R,COO——CH, R,COO—CH,
- —_—
R,COO——CH + OR - R,COO——CH OR
H,C——OCR, H,C—O0——C—R,
R,COO——CH, R,COO——CH,
—_—
R,COO——CH (|)R - R,c00—CH + ROOCR,
HZC—CUC—R3 H,C—O
>
o}
R,COO——CH, R,COO——CH,
R
R,COO——CH + BH - R,COO—CH + B
H,C—O H,C——OH

Esquema 1.3.- Mecanismo general de la reaccion de transesterificacién de TG

empleando un catalizador basico [29].

La principal diferencia entre las cinéticas de la catélisis basica y la
dcida se puede apreciar en sus correspondientes mecanismos de reacciéon
(Esquemas 1.3 y 1.4). Esta diferencia radica en el hecho de que mientras los
catalizadores basicos siguen una ruta mas directa mediante la formacién de un

i6n alcéxido que acttia como nucledfilo, los catalizadores acidos necesitan de
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una etapa previa al ataque nucleofilico, donde ocurre un ataque electrofilico

[65,66].
1.4.1.B.2.2. Catalizadores homogéneos dcidos

Los catalizadores acidos no son tan efectivos como sus homologos
basicos en los procesos cataliticos homogéneos de produccién de biodiésel, en
similares condiciones de reaccion. De hecho, estos catalizadores no son
rentables para su uso industrial debido esencialmente a que su cinética es 4000
veces mas lenta que la basica, ademds de necesitar altas relaciones molares
alcohol:aceite. Estas severas condiciones de reaccién incrementan los costes de
produccién, al necesitarse altas temperaturas y presiones para alcanzar
rendimientos aceptables en corto tiempo, y no se deben olvidar los problemas
medioambientales y de corrosién asociados al empleo de catalizadores acidos

liquidos como el &cido sulftrico.

A pesar de todos estos inconvenientes, la catalisis 4cida no es sensible
al contenido en agua y FFAs en la materia prima, pudiéndose llevar a cabo
simultaneamente las reacciones de transesterificacion de TG y esterificaciéon de
FFAs. Los catalizadores acidos evitan que se produzcan reacciones de
saponificacion y de hidrélisis, pudiéndose utilizar aceites de baja calidad,

reduciendo considerablemente los costes.

Los acidos sulftrico, clorhidrico, fosférico y organosulfénico son
algunos de los catalizadores dcidos mas frecuentes en la bibliografia, aunque
los mas estudiados han sido los dos primeros [29,30]. Asi, por ejemplo, la
transesterificaciéon del aceite de soja con metanol se ha estudiado a 65°C
empleando una relacién molar metanol:aceite de 30:1, en presencia del 1% de
H2SOs. El rendimiento obtenido fue del 99% en FAME, pero después de 50

horas de tiempo de reaccion [67].
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El proceso catalitico homogéneo presenta un mecanismo donde
pueden participar tanto centros acidos de Lewis como de Bregnsted, siendo los
sitios de Lewis mas activos. En este mecanismo, la etapa clave es la
protonacion del oxigeno del grupo carbonilo (Esquema 1.4), y el aumento del
caracter electrofilico del carbono adyacente, que lo hace mds susceptible al
ataque nucledfilo del alcohol. En la siguiente etapa se forma un intermediario
tetraédrico, y la migracién del protén en la dltima etapa favorece la ruptura del
enlace C-O, y se genera un diglicérido [65,66]. El proceso se repite, para dar
lugar posteriormente a la formacion de un monoglicérido, y finalmente a otra

molécula de éster alquilico y glicerol.

R,COO——CH, R,COO——CH,

/N

. + EEE—— +
R,COO—CH O + H - R,COO——CH ﬁH
H,C——OCR, H,C——OCR,
R,COO—CH, R,COO—CH,
R,COO——CH COH+ + T - R2COO—TH (|)H
H,C——OCR, OH H,C—O0——C—R,
+
OH—R
R,COO——CH, R,COO——CH,
—>
R,COO——CH OH - R,COO——CH OH
-
H
H,C—O——C—R, H,C—O0——C—R,
+
OH R O—R

Esquema 1.4.- Mecanismo general de la reaccion de transesterificacion

de TG empleando un catalizador acido [29]
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R,COO0——-CH, R,COO0——-CH, OH
. >
R,COO—CH OH <« R,COO—CH +  ROC—R,
-
H
H,C——0——C——R, HO——CH,
V]
O—R
+
OH
—_— +
ROC—R; —~— ROCOR; + H

Esquema 1.4.- Mecanismo general de la reaccion de transesterificacién de TG

empleando un catalizador acido (continuacién) [29]

Furukawa y col. [68] realizaron un estudio cinético del proceso de
transesterificacion de aceites usados con alto contenido en FFAs con acido
sulfarico, y, a partir de los resultados experimentales, llegaron a la conclusion
de que la reaccion presentaba una cinética de segundo orden, con una
constante de velocidad a 3.33 x 10-> mol! min y una energia de activacién del
proceso de 50.7 k] mol-l. Los resultados cinéticos que obtuvieron estos autores
son similares a los publicados en un trabajo anterior por Freedman y col., con

valores de la constante de velocidad entre 33-83.7 k] mol-! [67].

1.4.1.B.3.- Catalizadores heterogéneos

El elevado consumo energético y los costes asociados a los procesos
de separacion y purificacion de los productos de reaccion cuando se emplea
catalisis homogénea han impulsado en la dltima década las investigaciones
sobre el desarrollo de catalizadores heterogéneos. De forma andloga a los
catalizadores homogéneos, los heterogéneos se pueden clasificar también en

acidos y basicos. Son muchas las publicaciones en las que se ha realizado un
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exhaustivo estudio de los diferentes catalizadores propuestos: acidos, basicos y

enzimas, asi como de las condiciones y cinéticas de la reaccion [29,32,66,69-77].

Entre las ventajas del proceso heterogéneo se encuentra la posibilidad
de reutilizar el catalizador sélido, que se pueden emplear durante varios ciclos
cataliticos, pudiendo aportar beneficios econémicos, ademds de poderse
utilizar en procesos a gran escala. Estos catalizadores son, en algunos casos,
mas tolerantes a altas concentraciones de agua y FFAs, ademas de no conllevar
la formacién de jabones a partir de los dcidos grasos libres. Sin embargo, estos
catalizadores, en general, requieren condiciones de reacciéon mas drasticas para
alcanzar similares rendimientos en FAME, o pre-tratamientos a alta

temperatura para generar la fase activa [29,30,32].

Los mecanismos de reaccién en presencia de catalizadores sdlidos
implican etapas similares a las indicadas para los catalizadores homogéneos,
tanto en procesos dcidos como basicos (Esquemas 1.3 y 1.4) [32]. No obstante,
en los procesos homogéneos se alcanzan generalmente mayores rendimientos
en ésteres alquilicos en comparaciéon con los procesos heterogéneos,
principalmente debido a problemas de transferencia de materia entre dos fases
liquidas inmiscibles, aceite y metanol, y una fase sélida, que hacen que la
cinética sea més desfavorable en estos tltimos. Para mejorar la miscibilidad y
el contacto con el catalizador sélido, se puede realizar la reacciéon de
transesterificacién a temperaturas y presiones superiores a las del proceso
homogéneo. Otra solucién es el empleo de co-disolventes apropiados, siendo
n-hexano, THF y dietil-éter los mas efectivos. Sin embargo, el uso de co-
disolventes presenta el mismo inconveniente que en la catalisis homogénea, ya
que es necesaria su extracciéon después del proceso catalitico. No obstante, los
problemas difusionales se pueden solventar con un disefio 6ptimo del
catalizador sdlido, adaptando su estructura y tamafio de poro al de los

reactantes. En el caso de los triglicéridos, se requiere una superficie de caracter
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hidrofébico que mejore su adsorcién, y evite la desactivaciéon de los centros
activos asociada a la adsorcién de subproductos de naturaleza polar, como el

glicerol [29,33].

Como se menciond anteriormente, la relacion molar alcohol:aceite
varia dependiendo del tipo de catalizador a utilizar. A diferencia de los
procesos homogéneos donde se emplean relaciones ligeramente superiores a la
estequiométrica, los procesos heterogéneos, debido a estas limitaciones de
transferencia de materia, requieren de un exceso de alcohol mas pronunciado,

utilizdndose habitualmente relaciones molares mas elevadas [30].

Por lo general, los catalizadores heterogéneos suelen ser compuestos
inorganicos, ya que son baratos, faciles de sintetizar, estables a altas
temperaturas y presiones, presentan una alta estabilidad a lo largo del tiempo
y su regeneracion es facil. En particular, se buscan materiales robustos que
puedan soportar la abrasién, y cuyo tamafio de poro se pueda modular para

incrementar la selectividad en la reaccién [32].

A pesar de todas las ventajas que presentan los catalizadores sélidos
inorganicos, su comercializacién para la producciéon de biodiésel a gran escala
se encuentra todavia en fase inicial. El tinico catalizador heterogéneo utilizado
a nivel industrial es una mezcla de 6xidos de cinc y aluminio, en el proceso
Esterfip-H™ (Figura 1.5) desarrollado por Axens para el Instituto Francés del
Petrodleo (IFP). En 2006, se construy6 la primera planta para una produccién de
160.000 ton/afio de biodiésel. En este proceso se trabaja a 150-200°C y se
obtiene glicerol con un 98% de pureza [78]. Actualmente, esta tecnologia se

estd expandiendo a otros paises, como EEUU, Suecia y Malasia [32].
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Figura 1.5.- Esquema del proceso industrial Esterfip-H [79]
1.4.1.B.3.1.- Catalizadores heterogéneos bdsicos

El interés en el empleo de catalizadores heterogéneos bésicos radica
en la simplificacion, tanto del proceso de produccién de biodiésel como de
separacion de los productos, asi como la generacién de una menor cantidad de
residuos acuosos, al eliminarse las etapas de lavado y neutralizaciéon del
catalizador. Ello se traduce en una reduccién del impacto medioambiental y
costes de producciéon. Ademds, en algunos casos se han alcanzado
rendimientos en ésteres alquilicos similares a los observados en catalisis
homogénea bésica, en similares condiciones de reaccién. Sin embargo, de
forma similar a los catalizadores homogéneos, presentan una baja tolerancia al
contenido de FFAs y agua de las materias primas. Otro inconveniente afiadido

es la lixiviaciéon que sufren algunos catalizadores sélidos, que puede verse
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incrementada con la produccién de glicerina, disminuyendo asi el rendimiento

[7,59].

La naturaleza y fortaleza basica de los centros basicos depende, en
algunos casos, del tipo de pre-tratamiento térmico que se le aplica a los
catalizadores sélidos [80,81]. Los catalizadores sdlidos basicos utilizados se
pueden clasificar en cinco grupos: 6xidos derivados de hidrotalcitas, 6xidos
metdlicos masicos, mezcla de 6xidos metdlicos u 6xidos metélicos dopados con
metales alcalinos, y 6xidos de metales alcalinos y alcalinotérreos soportados

[32].
- Hidrotalcitas

Las hidrotalcitas son hidréxidos dobles laminares de férmula general
[(MxZY)(My3*)(OH)2(xty) | Ay mH20, donde M2+ y M3+ representan iones
divalentes y trivalentes metalicos y An- es el anién intercalado. Presentan una
estructura tipo brucita, Mg(OH),, donde los cationes divalentes y trivalentes
estdn coordinados octaédricamente. La sustituciéon de los cationes divalentes
por trivalentes provoca un exceso de carga positiva en la ldmina, la cual es
compensada por la presencia de aniones en la region interlaminar, donde
también se ubican las moléculas de agua de hidratacion. Estos hidréxidos
dobles laminares se pueden transformar en los correspondientes 6xidos
metalicos mixtos mediante tratamiento térmico controlado, dando lugar a
s6lidos con alta area superficial, y sitios basicos de fortaleza variable [82].
Existe cierto consenso sobre la presencia de sitios béasicos de diferente fortaleza
sobre 6xidos mixtos Mg/ Al derivados de hidrotalcitas, que pueden asociarse a
grupos hidroxilo superficiales (sitios basicos débiles), iones 6xido en pares
Mg?* - O y AI3* - OZ (fortaleza media) y aniones O aislados (mayor fortaleza)

[83].
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La influencia de la relacién molar Mg-Al de la hidrotalcita sobre el
comportamiento catalitico en la metanélisis de aceite de soja se ha estudiado,
entre otros, por Xie y col. [84]. El mejor rendimiento en FAME (67%) se obtuvo
con la hidrotalcita calcinada a 500°C, con una relacion Mg/ Al de 3, cuando se
empleaba una carga de catalizador de 7.5% en peso, una relacion
metanol:aceite de 15:1, después de 9 horas de tiempo de reacciéon. Esta
actividad catalitica se relacionaba con la basicidad determinada mediante el
método de Hammett, ya que esa relacién molar originaba el catalizador mas

bésico.

Di Serio y col. han demostrado, en su estudio sobre la metandlisis de
aceite de soja a 100°C, que so6lo los sitios basicos mas fuertes promueven la
reaccion de transesterificacion a baja temperatura, y que su actividad depende
tanto de la basicidad como de sus propiedades texturales [85]. Recientemente,
Capek y col. han establecido que no sélo la basicidad y las propiedades
texturales afectan a la actividad catalitica en la transesterificaciéon de aceite de
colza con metanol a 117°C, sino que también influye el tamafio de los cristalitos
of MgO, y estos parametros pueden modificarse en funcién de la temperatura

de pretratamiento de la hidrotalcita de partida [86].
- Oxidos metdlicos

En este grupo se encuentran los 6xidos de metales alcalinos,
alcalinotérreos y de transiciéon. Los 6xidos de metales alcalinotérreos (MgO,
CaO, SrO y BaO) han sido de los mas investigados en la transesterificaciéon de
TG. Sus sitios bésicos, como en el caso de los 6xidos derivados de hidrotalcitas,
se asocian con la presencia de aniones 6xido, que pueden comportarse como
sitios basicos tipo Brensted. Dossin y col. proponen que la formacién de un
grupo alcéxido es el paso fundamental en el caso de los catalizadores basicos

de Lewis. Asi, en la transesterificacion de acetato de etilo con metanol,
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catalizado por el MgO, la reaccion tiene lugar entre las moléculas de metanol
adsorbidas sobre los sitios basicos libres del MgO y las moléculas de acetato de

etilo en la fase liquida (mecanismo Eley - Rideal) [87].

Por lo general, los 6xidos alcalinotérreos se obtienen mediante
descomposicién térmica de sus respectivos carbonatos o hidréxidos. Estos
catalizadores presentan un elevado potencial para su empleo industrial,
debido a que sus precursores son muy abundantes en la naturaleza,
econdmicos, ademds de la ausencia de toxicidad (excepto en el caso del BaO) y

maés insolubles en metanol que los 6xidos de metales alcalinos.

En el grupo de los metales alcalinotérreos, Patil y Deng han
encontrado que la actividad catalitica en la transesterificaciéon de aceite de
Camelina sativa con metanol sigue el orden de fortaleza basica BaO > SrO >
CaO > MgO, pudiendo obtenerse un 83% de rendimiento en biodiésel, con 1%
en peso de BaO, después de 3 h de reacciéon a 100°C [88]. Sin embargo, el BaO
es toxico y soluble en metanol, mientras que el SrO, de menor solubilidad en
metanol, reacciona facilmente con el CO; y el H,O atmosféricos, formando
rdpidamente su carbonato e hidréxido respectivos, que son especies menos
basicas. Entre todos los 6xidos alcalinotérreos, el CaO, ya sea puro, soportado o
mezclado con otros 6xidos, ha sido el mas estudiado para produccién de
biodiésel. En la naturaleza, el calcio se encuentra principalmente como
carbonato de calcio (caliza, cascaras de huevo, conchas marinas), que se
transforma en O6xido de calcio mediante descomposicion térmica, cuyas
propiedades texturales pueden modularse en funcién de la naturaleza del

precursor y el tipo de tratamiento térmico empleado [32,79].

No obstante, la principal limitacién de estos 6xidos alcalinotérreos es
su reactividad con el CO; y agua, como se ha comentado previamente, ya que

estas especies no son tan activas en la transesterificacién como el 6xido,
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necesitdindose altas temperaturas para regenerar el 6xido de partida, que debe

almacenarse en atmosfera inerte [32].
- Oxido de calcio (CaO)

El oxido de calcio es uno de los catalizadores mas activos en la
transesterificacion de TG en condiciones heterogéneas. Lopez-Granados y col.
estudiaron la actividad catalitica del CaO en la metandlisis de aceite de girasol,
a 60°C, con una relacién metanol:aceite de 13:1. Los resultados mostraron
conversiones en FAME de un 94% después de 100 minutos de reaccion, que
disminuia hasta el 80% después de 8 ciclos de reutilizacién [81]. La fortaleza
basica del CaO radica en la presencia de aniones ¢xido superficiales y a la baja
electronegatividad del cation metalico. Este grupo de investigaciéon ha
demostrado que la produccion de FAME en los primeros minutos de la
reacciéon tiene un efecto muy positivo sobre la cinética del proceso, ya que
actia como co-disolvente entre el metanol y el aceite vegetal. Ademas, Kouzu e
Hidaka han publicado recientemente un trabajo muy completo de revision

sobre el uso de CaO para la transesterificacion de aceites vegetales [79].

Sin embargo, el principal inconveniente del CaO es su desactivacion
por contacto con la atmésfera, por la presencia de HO y COz. Los compuestos
formados por la hidratacién y carbonacion (Ca(OH)2 y CaCOs) son especies
menos activas en la reaccién de transesterificacion de TG, como se ha
comentado previamente. El envenenamiento causado por el agua es menos
relevante que la carbonatacion del catalizador, ya que la hidratacion solamente
produce algunas capas de Ca(OH)2 que recubren la superficie del CaO. Pero la
carbonataciéon hace necesario un pretratamiento térmico a temperaturas
superiores a 700°C para descomponer el carbonato calcico formado, y evitar el
contacto con el aire atmosférico, ya que el proceso de carbonatacién superficial

es bastante rapido [81].
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Otra solucion propuesta por Lopez-Granados y col. es la adicién inicial
de una pequena cantidad de biodiésel (3% en peso respecto al aceite) al 6xido
de calcio, ya que no s6lo mejora la cinética del proceso, como se ha comentado
previamente, sino que protege frente a su hidratacion y carbonatacion [89].
Ademas, se ha demostrado que pequefias cantidades de MG y DG también

ejercen un efecto promotor sobre la reaccién de transesterificacion.

Por otra parte, se ha demostrado en varios trabajos que la especie
activa cuando se emplea CaO como catalizador basico es el digliceroxido de
calcio (Ca-Gli), especie muy activa en la reaccion y cuya férmula es
Ca[O(OH)2C3Hs)2, formado en los primeros momentos de la reaccion entre el

CaOy el glicerol [90].

La estructura del digliceroxido de calcio se ha deducido mediante
difraccién de rayos X realizada con radiacion sincrotrén, y se ha propuesto el

mecanismo esquematizado en la Figura 1.5 [91].

Figura 1.6.- Estructura del digliceréxido de calcio
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La elevada actividad catalitica del gliceroxido de calcio se explicar por
la presencia de una superficie que exhibe regiones hidrofilicas e hidrofébicas,
que permiten la activacion del metanol y el acercamiento de las moléculas de

triglicérido, respectivamente.

Otro estudio del mismo grupo de investigacion ha evaluado la
lixiviaciéon del CaO a 60°C mediante medidas de conductividad en mezclas
metanol-glicerol y biodiesel-glicerol-metanol, que simulaban el medio de
reaccion [92]. Mientras la solubilidad era de 0.03-0.04 mg CaO ml! metanol,
cuando el glicerol se encontraba presente se incrementaba la solubilidad en un
orden de magnitud, alcanzando el valor de 1 mg CaO ml?! en la mezcla
metanol-glicerol y 0.6 mg CaO ml! para la mezcla biodiesel-glicerol-metanol.
Estos datos reflejaban que la presencia de biodiésel reduce la solubilidad del
CaO, mientras que la alta solubilidad en mezclas con glicerol se debe
principalmente a la formacion del Ca-Gli. En cualquier caso, el contenido de
CaZ* en cualquier mezcla es significantemente inferior a la concentracion
metalica existente en un proceso catalitico homogéneo. En relaciéon a la
actividad catalitica de las especies de calcio solubilizadas, los datos
demuestran que son menos activas que los centros basicos presentes sobre la

superficie del catalizador sélido [81,92].

Un factor a tener en cuenta en la actividad catalitica del CaO es el tipo
de precursor utilizado para la obtencion del CaO. Existe una gran variedad de
precursores, como carbonatos, acetatos, oxalatos, nitratos e hidréxidos de
calcio. En este sentido, el 6xido de calcio con mejores propiedades estructurales
y texturales se obtuvo mediante calcinacién del CaCO3 a 900°C, mostrando un
excelente comportamiento catalitico. En este caso, se observaron pequefios
cristales de CaO del tamafo de 67 nm y un &rea superficial de 26 m2g-1. Por el
contrario, cuando se utiliza nitrato de calcio se obtienen grandes cristales del

orden de 116 nm y un &rea superficial inferior a 1 m2 g1, mostrando la peor
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actividad catalitica en la reacciéon de metandlisis [93]. Este estudio ha
demostrado que un pardmetro clave para explicar la actividad catalitica es la

densidad superficial de centros bésicos.

Al igual que le ocurre a los catalizadores homogéneos basicos, el CaO
se ve seriamente afectado por la presencia de altos contenidos en FFAs, debido
a que aumenta el efecto de lixiviaciéon del catalizador, ademas de contribuir a

la formacién de jabones [32].
- Mezcla de 6xidos metdlicos y 6xidos metdlicos dopados

La adicién de especies dopantes, principalmente cationes alcalinos, o
el empleo de mezclas de 6xidos metalicos ha originado importantes mejoras en
el proceso de transesterificacion de aceites vegetales, ademas de contribuir a
aumentar la resistencia a la lixiviacién de la fase activa. De hecho, como se ha
comentado anteriormente, el tinico catalizador heterogéneo empleado a escala

industrial (proceso Esterfip-H®) es una mezcla de 6xidos de Zn y Al [94-97].

Asi, Ngamcharussrivichai y col. han preparado mezclas de 6xidos de Ca
y Zn, con relaciones atémicas comprendidas entre 0.25 y 4, mediante un
proceso de co-precipitacién de sus respectivos nitratos con NaxCO3, y los han
probado en la metandlisis de aceite de palma [98]. Estos catalizadores estaban
formados por particulas de menor tamafio y con dreas especificas superiores a
los correspondientes 6xidos de cinc y de calcio. Ademas, la combinacion de
estos Oxidos disminuye la temperatura necesaria para descomponer los
carbonatos metalicos formados, principalmente del carbonato de calcio, hasta
700°C. EI mejor resultado catalitico (rendimiento en FAME superior al 94%) se
obtuvo al emplear un 10% en peso (respecto al aceite) de catalizador con una
relaciéon molar de 0.25, a 60°C, con una relacién molar metanol: aceite de 30 y

después de 3 h de tiempo de reacciéon [98]. Ademas, lavando el catalizador con
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metanol y disoluciones de amoniaco 5 M se pudo reutilizar durante al menos 3

ciclos, con contenidos en FAME superiores al 90%.

Por otra parte, los 6xidos de metales alcalino-térreos dopados con
cationes alcalinos presentan una mayor tolerancia a aceites con altos
contenidos en FFAs y agua en comparacion a los respectivos 6xidos sin dopar.
Sin embargo, los problemas de lixiviacion de la especie activa siguen estando
presentes en estos catalizadores, siendo ésta una de sus mayores limitaciones
[32]. Meher y col. doparon el CaO con diferentes cationes alcalinos (Li, Na, K)
mediante impregnacion, y los ensayaron en la transesterificacion de aceite de
karanja con diferentes contenidos en FFA (0.48-5.75%). La mayor actividad
catalitica se observd con el catalizador Li-CaO, con un rendimiento del 94% en
FAME con la menor concentracién de FFAs (0.48%), a 65°C con un 2% en peso
de catalizador y una relacién metanol:aceite de 12:1, después de 8 horas de
reaccion [99]. El rendimiento disminuy¢6 ligeramente, hasta 90.3%, cuando se

empled un 5.75% de FFAs.

Por otra parte, Alonso y col. estudiaron la influencia de la temperatura
de activaciéon del catalizador sobre el comportamiento catalitico de Li-CaO, y
evaluaron la contribucién del proceso catalitico homogéneo asociado a la
lixiviacién del litio [100]. La mejora de la actividad catalitica del CaO se
alcanz6 con una cantidad de litio superior al 3.6% en peso, utilizando LiNO3
como precursor. Para catalizadores con un 4.5% en peso de Li, era necesaria
una temperatura de activacién superior a la temperatura de fusiéon del LiNO3
(219°C) para detectar la formacion de FAME. Sin embargo, para temperaturas
superiores a 700°C, cuando se puso en contacto el catalizador con metanol a
reflujo durante 1 h, las especies lixiviadas en el metanol eran capaces de
originar conversiones del 87% después de 3 h de reaccion, que era similar a la
obtenida con el catalizador sélido. Este hecho demostraba que el Li>O formado

se lixivia en el medio, haciendo que la catélisis sea principalmente homogénea.
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Por el contrario, para una temperatura de activaciéon de 500°C, donde el litio
estaba presente principalmente como LiNOs3, la contribucién homogénea era
s6lo del 22%, y ésta se asociaba al 6xido de calcio y a la pequefa cantidad de
6xido de litio, presente sobre el catalizador, solubilizados en el metanol. Este
trabajo de investigaciéon concluye afirmando que la temperatura de activacion
debe estar comprendida entre 500 y 700°C, para asi minimizar la contribucion

homogénea al proceso catalitico, ya que el nitrato de litio lixiviado no es activo.
- Oxidos alcalinos y alcalinotérreos soportados

La mayoria de los o6xidos metédlicos presentan bajas areas
superficiales, lo que se traduce en la necesidad de mayores tiempos de contacto
con los reactantes. Una posible soluciéon es soportar estos 6xidos metalicos
activos sobre especies con una mayor area superficial, como pueden ser
altminas o silices porosas. Sin embargo, son muchos los parametros a tener en
cuenta para la preparacién de un catalizador sélido, estable y con un éptimo
comportamiento catalitico, como pueden ser el tipo de soporte (naturaleza
quimica, caracteristicas estructurales, texturales y dcido/base), sal precursora
de la especie activa, método empleado para su incorporacién sobre el soporte,

tratamiento previo y carga de fase activa [29].

Segun se ha comentado previamente, las fases basicas més activas en
reacciones de transesterificacion de triglicéridos se basan en 6xidos de metales
alcalinos y alcalino-térreos, y por ello se han empleado mas frecuentemente
como especies activas soportadas. La actividad de estos catalizadores
soportados depende mas de su fortaleza basica que de las propiedades
texturales, y ésta viene ligada al tipo de soporte, cantidad de carga de la
especie activa, método de preparacién y la temperatura de calcinacién [101].
Ademas, otro de los objetivos buscados en el desarrollo de catalizadores

soportados es mejorar la estabilidad de la fase activa frente a su lixiviacién en
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el medio de reaccion, lo que puede conseguirse mediante una adecuada
interacciéon fase activa-soporte. Esta mayor estabilidad deberia también
extenderse a la presencia de FFAs y agua en la materia prima, que ocasionan

en muchos casos la desactivacion y lixiviacion de la fase activa.

Los trabajos publicados sobre la estabilizacion de fases activas son
muy numerosos, y s6lo mencionaremos algunos de ellos. Asi, Albuquerque y
col. soportaron CaO sobre diferentes silices mesoporosas (SBA-15, MCM-41 y
silice fumante) [102], y evaluaron su comportamiento catalitico en procesos de
transesterificacion. Se empled el acetato de calcio como sal precursora, y se
incorporaron diferentes porcentajes mediante el método de impregnacién a
humedad incipiente. La actividad catalitica se evalud inicialmente en una
reaccion de transesterificacion sencilla, como es la reaccién entre el butirato de
etilo y metanol. De los diferentes soportes empleados, la silice SBA-15 fue la
que mostré una mejor actividad catalitica, lo que se explicaba por su mayor
estabilidad térmica, ya que la descomposicién del acetato de calcio se realizaba
a 600°C, temperatura a la cual la estructura mesoporosa de la silice MCM-41 se
destruia, segtin se podria inferir del correspondiente difractograma de rayos X.
El catalizador con un 14% en peso de CaO soportado sobre SBA-15 fue el més
activo y a diferencia del CaO comercial no presenté problemas de lixiviaciéon
de la fase activa en el medio, ya que la contribucién homogénea, tal como se
determiné al emplear el metanol puesto en contacto con el catalizador en las
mismas condiciones de reaccién, fue despreciable. Este mismo catalizador se
estudi6 también en la metandlisis de aceites de girasol y de ricino,

obteniéndose conversiones del 95% (5 horas) y 65% (1 hora), respectivamente.

Esta misma fase activa también se ha soportado sobre ZnO, donde se
ha observado que el CaO llena los mesoporos del soporte, alcanzando asi
estabilidad frente a su lixiviaciéon en el medio de reaccién [103]. La activacién

térmica de este catalizador a 800°C, para descomponer el carbonato de calcio
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formado, origina rendimientos en FAME superiores al 90%, a 60°C, después de
2 h de reaccién, con una relacién molar metanol:aceite de girasol de 12y 1.3%

en peso del catalizador con el 16% en peso de CaO soportado.
1.4.1.B.3.2.- Catalizadores heterogéneos dcidos

La actividad y selectividad de los catalizadores sélidos acidos
dependen de parametros experimentales, tales como la naturaleza (Brensted o
Lewis), concentraciéon y fortaleza de los centros acidos, y morfologia del
catalizador [32]. En este sentido, algunas investigaciones se han centrado en el
desarrollo de catalizadores con sistemas de poros de mayor tamafio
interconectados, una concentracién de moderada a alta de sitios acidos fuertes
y una superficie hidroéfila. Sin embargo, el uso de catalizadores sélidos acidos
en la reaccion de transesterificaciéon no ha sido estudiado en profundidad, a
causa principalmente de su lenta cinética e indeseables reacciones secundarias

[33].

Como se ha comentado previamente, estos catalizadores &cidos
pueden realizar, de forma simultdnea, la reaccién de esterificacion de acidos
grasos libres y la transesterificacion de triglicéridos, lo que permitiria usar
aceites de baja calidad. Ademas, a diferencia de los catalizadores homogéneos,
los heterogéneos no generan problemas de corrosion en el medio de reaccion
[32,33]. A continuacién se describiran de forma breve algunas de las
principales familias de catalizadores solidos acidos empleados en la reaccién

de transesterificacion de triglicéridos.
- Zeolitas dcidas

Koh y Chung han evaluado la influencia de la acidez y la estructura
porosa de diferentes tipos de zeolitas, aluminosilicatos cristalinos

microporosos, en la reacciéon de transesterificacion de TG, y para ello
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emplearon zeolitas MOR, MFI, FAU y BEA, en su forma proténica [104]. El
estudio reflej6 que el rendimiento en ésteres alquilicos no dependia del tipo de
estructura porosa, aunque si encontraron una relacién lineal con respecto a la
fortaleza y concentracién de centros acidos. Asi, la zeolita MOR, con una
relaciéon Si/ Al de 10, que presentaba un mayor ntamero y fortaleza de centros
acidos, fue la que originé el mayor rendimiento en FAME (95%). Borges y col.
estudiaron la transesterificacion de aceite de soja con la zeolita HUSY y
Ce/HUSY; ambos catalizadores mostraron una gran actividad en las
condiciones ensayadas (200°C y presion autégena), siendo la conversiéon de
triglicéridos superior al 95%, y mantenian su actividad invariable tras 3 ciclos
de reutilizacion. Sin embargo, observaron la presencia, junto al biodiésel, de
distintos productos originados por reacciones secundarias, donde se
encontraban FFAs, dietiléter, mono- y/o di-éteres de glicerol y productos

derivados de la oxidacién parcial de compuestos insaturados [105].

Recientemente, Zhang y col. han sintetizado una zeolita beta
mesoporosa que exhibe una mayor actividad catalitica que una zeolita beta
convencional [106]. La razén de esta mayor actividad la atribuyen a la
presencia de una mesoporosidad secundaria, que favorece la accesibilidad y
reduce las limitaciones difusionales de moléculas voluminosas como pueden

ser los lipidos.
- Heteropolidcidos (HPAs)

Una de las principales caracteristicas de los heteropolidcidos es su alta
actividad catalitica y estabilidad, tanto térmica como mecdnica, asi como una
elevada fortaleza acida (Brensted), incluso mayor que la de acidos como HCI,
H2SO4 y HClO4. Las férmulas generales de los diferentes tipos de HPAs son:
Hs :X* M12V1040 ¥ Hgx+nX* M12nVIV,VO4g0 donde X, = SiVl, GelV, PV, AsV; M =
MoV, WVL, siendo H4SiW12040, HiSiM012040y HsPW12040los mas empleados y
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faciles de sintetizar, y el altimo es el que presenta una mayor fortaleza acida.
Las propiedades fisico-quimicas de los HPAs dependen de su estructura,

composicién quimica, grado de hidratacion y pre-tratamiento térmico.

Desafortunadamente, los HPAs presentan problemas de
desactivacién, debido a que son algo solubles en el medio de reaccién,
mostrando una catalisis parcialmente homogénea. Otro inconveniente es su
alta sensibilidad al contenido en agua de los disolventes empleados, ya que su
fortaleza acida decrece; por ello, son méas estables en disolventes organicos

anhidros polares, como metanol o etanol [32,33].

Cao y col. han empleado HsPW12040 6H20 en la transesterificacion de
aceite de palma con alto contenido en FFA y agua, a 65°C y con una relacion
metanol:aceite de 70:1 [107]. La forma hexahidratada del HsPW12040 exhibi6
los mayores rendimientos en FAME, con un 87% para la reaccion de
transesterificacion y un 97% en la esterificacién, después de 14 horas de

reaccion.

Aparte del uso de los heteropolidcidos en su forma masica, se ha
evaluado su actividad al incorporarlos sobre distintos soportes. Asi, Kulkarni y
col. [108] impregnaron acido 12-tungstofosférico sobre silice, alimina, carbon
activo y circonia hidratada, y evaluaron su comportamiento catalitico con
aceite de canola con un contenido de hasta el 20% en 4cidos grasos libres.
Observaron que el mejor catalizador fue el soportado sobre circonia debido a la
formacion de centros dcidos de Lewis de mayor fortaleza que en el resto de los
catalizadores. Ademas, los catalizadores se podian reutilizar sin pérdida de
actividad catalitica. Este mismo heteropolidcido se ha anclado sobre una silice
mesoporosa tipo SBA-15, incorporando contenidos en HPA entre el 10 - 40%
en peso [109]. Estos catalizadores mostraban una excelente actividad catalitica

en la esterificacion del acido oleico, lo que les convierte en adecuados para el
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tratamiento de aceites de fritura usados, ya que realizaban de forma
simultdnea la transesterificacion de triglicéridos y la esterificacion de acidos

grasos, en condiciones suaves de reaccion.
- Oxidos metdlicos
1.- Oxido de Circonio (ZrO3)

Jitputti y col. emplearon circonia sulfatada en la transesterificacion de
aceite de palma y de coco a 200°C, durante 1 hora de reaccién, con 1% en peso
de catalizador, y obtuvieron rendimientos en FAME del 90 y 86%,
respectivamente [110]. En las mismas condiciones de reaccién, la circonia dio
valores de rendimiento en FAME del 64 y 49%, respectivamente, lo que
corrobora el incremento de la acidez superficial con el proceso de sulfatacion.
Fu y col. también ensayaron la circonia sulfatada, preparada por impregnacién,
en la transesterificacion de aceite de fritura usado, alcanzando un rendimiento
a ésteres metilicos del 93.6% a las 4 horas de reaccion, a 120°C con una relacién
molar metanol:aceite de 9:1 y un 3% en peso de catalizador [111]. Garcia y col.
prepararon circonia sulfatada usando un método en ausencia de disolvente,
mezclando los precursores de circonio y sulfato en un mortero y calcinando a
600°C, y otro método convencional basado en la coprecipitacién, y
comprobaron que el método de preparacion afectaba a la alcoholisis del aceite
de soja [112]. La circonia sulfatada preparada por el primer método, en las
condiciones 6ptimas de reaccién (120°C, 1 h, 5% en peso de catalizador), tanto
en la metanélisis (98.2%) como en la etandlisis, (92%) era mucho mas activa
que la segunda, mientras que la circonia sin sulfatar era inactiva en las

condiciones de reaccién.

Lépez y col. estudiaron la actividad catalitica de WO3 soportado sobre
circonia en la reaccion de transesterificacion de triacetina con metanol [113], y

demostraron que la temperatura de calcinacion del catalizador jugaba un papel
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fundamental, siendo 800°C la temperatura 6ptima. Ademads, la conversion
aumentaba con el nimero de atomos de W por nm? hasta alcanzar un limite en
el que aparecian cristales de WO3;, y disminuia el nimero de centros activos.
En este caso, los sitios activos eran fundamentalmente de tipo Brensted, ya que
su envenenamiento selectivo tras la reacciéon provocaba la disminucién de la

actividad catalitica.

Por otra parte, Omota y col. realizaron ensayos de reutilizaciéon del
catalizador y apreciaron cémo la circonia sulfatada iba perdiendo actividad a
lo largo de los diferentes ciclos de reutilizacién [114]. La causa fue la lixiviacion
de los grupos sulfato en la fase liquida, lo que se verificé6 poniendo en contacto
el catalizador con agua y midiendo el pH, observandose su disminucién
debido a la hidroxilacién de los grupos sulfato con formacién de H>SOs o
HSOy. Sin embargo, el uso de acido clorosulfénico para la sulfatacion de la
circonia originé catalizadores solidos acidos resistentes a la lixiviacion, pero
desafortunadamente el acido clorosulfénico es un producto quimico muy

toxico [33,110,114].
2.- Oxido de Titanio (TiO2)

El 6xido de titanio presenta también buenas propiedades acidas, que
pueden mejorarse al introducir grupos sulfénicos sobre su superficie. Chen y
col. compararon el comportamiento catalitico de titania y circonia sulfatadas,
SO42/TiO2 y SO4%/ZrO,, a una temperatura de reacciéon de 230°C, una relacion
metanol:aceite de 12:1 y 8 horas de reaccién. Los resultados evidenciaron una
relaciéon directa entre la actividad catalitica y el 4rea superficial especifica del
catalizador. Asi, el mejor rendimiento en FAME se obtuvo con SO42/TiO2 (S=
99.5 m2/g) con un 90%, mientras que para SO42/ZrO, (S= 91.5 m2/g) fue del
84% [33,115].
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Por otra parte, la incorporacién de silice como promotor mejoro las
propiedades texturales, ya que aument6 su area superficial (258 m2/g) y su
didmetro medio de poro a 10.8 nm [116]. Este SO/ TiO2-5iO2 se emple6 en la
transesterificacion de aceite de semilla de algodon, conteniendo un 50% de
acido oleico, con metanol, con rendimientos superiores 90% en FAME después
de 3 h, a 200°C, relacién molar metanol:aceite de 9:1, y un 3% en peso de
catalizador. Ademas, este catalizador ha demostrado ser estable, y se ha
propuesto para una planta piloto de produccién de 10000 ton/afio de biodiésel

en un proceso continuo [33,116].
“ Resinas de intercambio ionico

Las resinas de intercambio iénico son polimeros insolubles
macroporosos capaces de intercambiar iones del propio polimero con otros
iones presentes en solucién. Las resinas mas utilizadas son de tipo sulfénico,
constituidas por co-polimeros de divinilbenceno (DVB), estireno y grupos
sulfénicos. Su composicién quimica, sobre todo de la especie que sirve de nexo
de unioén (cross-linking) entre las cadenas de poliestireno, para lo que se emplea
normalmente divinilbenceno (DVB), determina la estructura de la resina, su

area superficial y tamario de poros [43].

La capacidad de hinchamiento de la resina es un factor determinante
en su actividad catalitica, ya que puede limitar el acceso de los reactantes a los
centros acidos. Otra de sus limitaciones es la estabilidad térmica, ya que
pueden descomponer a temperaturas superiores a 140°C, dependiendo de la
naturaleza del polimero organico que forma su estructura. Las resinas mas
comunes son Amberlyst-15, Amberlyst-35 y Nafion SAC-13. Aunque estas
resinas son muy activas en la produccién de biodiésel por esterificaciéon de
FFAs, no originan altos rendimientos en ésteres alquilicos cuando se usan

como catalizadores s6lidos acidos en procesos de transesterificacion.
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En este sentido, la Amberlist-15 se ha empleado en la
transesterificacion de aceite de girasol a 65°C, con una relacién molar
metanol:aceite de 6:1, y después de 8 horas de reaccién, para evitar la
degradacioén del catalizador, el rendimiento en FAME fue inferior al 0.7%. Sin
embargo, en la esterificacion de un aceite usado a 65°C y con una relacion
metanol:aceite de 15:1, se alcanzaron conversiones de FFAs del 60.2%, después

de s6lo una hora de reaccion [66,117].
- Solidos inorgadnicos funcionalizados

Por otra parte, los grupos sulfénicos se han anclado sobre diferentes
soportes, tales como silice mesoporosa [118-123] o sobre carbén [124]. En
general, estos catalizadores muestran una notable actividad en la reaccion
simultdnea de esterificacion como de transesterificaciéon. En estos materiales se
aprovechan sus propiedades texturales, principalmente su naturaleza
mesoporosa, v la fortaleza acida asociada a los distintos grupos sulfénicos
anclados sobre la superficie del soporte. Por ejemplo, Melero y col. obtuvieron
un rendimiento a FAME del 90%, a 160°C, tras 2 horas de reaccién y con un 5%
de catalizador [118]. También Pirez y col. observaron que el TOF en la
esterificacion de acidos grasos de cadena corta (propanoico y hexanoico),
cuando se utilizaba una silice tipo KIT-6 con grupos propilsulfénicos, era entre
un 40 y un 70% superior comparado con una silice SBA-15 de similar tamafo
de poro (5 nm) y carga de grupos sulfénicos [120]. Sin embargo, la
accesibilidad a los poros constituia la etapa clave del proceso catalitico, cuando
se trataban acidos grasos de cadena mas larga. Ahora bien, si el catalizador se
sometia a un tratamiento hidrotermal de envejecimiento se lograba expandir
los poros del catalizador hasta los 7 nm, y con ello doblar el valor del TOF de la

reaccion comparado con la silice SBA-15.
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Uno de los principales pardmetros asociados al uso de estos
materiales es su desactivacién tras varios ciclos de reacciéon. Asi, Melero y col.
analizaron el contenido en azufre de los catalizadores tras cada ciclo catalitico
y observaron una disminucién del contenido del mismo, comparado con el
catalizador fresco [119]. Esto traia como consecuencia una disminucién del
contenido de centros dcidos y con ello una menor conversion de triglicéridos.
La desactivacion de estos materiales también fue estudiada por Alba-Rubio y
col., mediante la caracterizacion de los catalizadores antes y después de la
reacciéon de transesterificacion de aceite de girasol con metanol [123]. Estos
investigadores demostraron que se producia la lixiviaciéon de los grupos
sulfénicos, haciendo que tras el primer ciclo catalitico disminuyese la
actividad, que se mantenia durante el segundo y tercer ciclo. Esta lixiviacién se
atribuy6 tanto a los reactivos como a los productos de reaccién, siendo el

glicerol el que presentaba mayor capacidad de lixiviacion.

1.4.1.C.- Producciéon de biodiésel 100% renovable. Reaccion de etandlisis

Actualmente, como se ha indicado en capitulos anteriores, la
producciéon industrial de biodiésel mediante transesterificaciéon de TG emplea
un catalizador homogéneo basico disuelto en el propio metanol. Sin embargo,
la toxicidad del metanol, el riesgo de explosién de sus vapores y la alternativa
de disponer de otro alcohol de cadena corta, como es el etanol, obtenido de la
biomasa, han fomentado el estudio de procesos de produccién de biodiésel via
etandlisis [125]. El etanol se puede obtener mediante procesos fermentativos de
azlcares procedentes de la materia lignocelulésica, almidén o sacarosa,

presentes en la biomasa, y se conoce también como bioetanol.

El empleo de bioetanol en la transesterificaciéon asegura una completa

independencia de las fuentes de energia fdsiles, asi como la obtencién de un

78



Introduccion

combustible 100% renovable. Es mas, el etanol presenta un mayor poder de
dilucion que el metanol, disminuyendo los problemas de transferencia de
materia al inicio de la reaccién, y por consiguiente mejorando la cinética del
proceso [126]. Sin embargo, la formacién de un azeétropo etanol-agua (95/5)
representa un factor a tener en cuenta en el proceso de transesterificacion, ya
que la presencia de agua en el medio de reaccion es uno de los principales
problemas, tanto de los procesos homogéneos como heterogéneos de
produccién de biodiésel, ya que provoca reacciones de hidrélisis que
disminuyen el rendimiento en ésteres etilicos [127]. El proceso de etanélisis ha

sido recientemente revisado por Stamenkovi¢ y col. [125].

Como se puede apreciar en el Esquema 1.5, la reaccién de etanélisis
es practicamente similar a la reaccion de metandlisis, obteniéndose ésteres
etilicos (FAEE) como productos de reacciéon. Al igual que ocurre en la
metanolisis, se emplea un exceso de etanol para favorecer el desplazamiento
del equilibrio hacia la formacién de FAEE [125]. No obstante, la velocidad de
reaccion y el rendimiento en FAEE dependen principalmente de la calidad de
la fuente de TG de partida, asi como del tipo de catalizador y condiciones de
reaccién empleadas [126].

R,CO0——CH, HO——CH, R{COOCH,CH;
Catalizador

HO—CH -+  R,COOCH,CHs

R,COO——CH + 3CH;CH,0H

R3COO0——CH, HO——CH, R3COOCH,CH,
Triglicérido Etanol Glicerol FAEE
Esquema 1.5.- Reaccion de transesterificacion de TG con etanol [127]

Ademéds, se ha demostrado que las variables experimentales que
influyen en la reaccién de etandlisis son andlogas a las descritas para la

reaccion de metandlisis, es decir, la naturaleza del catalizador, la relacién
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molar alcohol:aceite, la temperatura, agitacion y calidad de la materia prima

[126].

Los catalizadores usados en esta reacciéon se pueden clasificar
siguiendo el mismo criterio que en el caso de la reaccién de metandlisis,
aunque la actividad de un catalizador puede variar en funcién del tipo de
alcohol. Ademaés, en condiciones similares de reaccién, la cinética de la
etanoélisis es mas lenta que la metanoélisis, debido a la mayor reactividad del

metdxido en comparacion con el etéxido.

En este contexto, cuanto mayor es la longitud de la cadena alquilica
del alcohol empleado, mas decrece el caracter nucleofilico del anién alcéxido y,
por consiguiente, disminuye su reactividad [128]. En la Tabla 1.1 se resumen

los principales catalizadores empleados en procesos de etandlisis.

Temp. Rel. Molar Cat. Rend.
Catalizador Ref.
°C) EtOH-Aceite (% peso) FAEE (%)

Catalizadores Homogéneos Bdsicos

NaOH 30 7.5:1 0.675 995  [129]
NaOH 60 12:1 1 662  [130]
KOH 35 6:1 1.5 98.0  [131]
KOH 60 12:1 1 725 [130]
NaOCHj3 60 12:1 1 594 [130]
KOCH; 60 12:1 1 639  [130]

Tabla 1.1.- Catalizadores empleados en la reacciéon de etandlisis
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Catalizadores Homogéneos Acidos

HS0, 78.5 351 6 75 [132]
H2S0; 78.5 7.5:1 6 85 [132]
HS0, 78.5 9:1 6 90 [132]

Catalizadores Heterogéneos Bdsicos

Zn5(OH)s(NO3)2 :
140 6:1 2 77.2 [133]
2H,O
Dowex 550? 45 6.13:1 1.75 75 [134]
Dowex
54 10:1 3 29.5 [135]
maratén A
Circonia
40 5:1 10 25 [136]
modificada
MgCoAl-LDH 100 16:1 2 97 [137]
CaO-LaOs3 65 10:1 - 71.6 [135]
Catalizadores Heterogéneos Acidos
Amberlita-26 46 6:1 3 63 [138]
Res. interc.
50 20:1 20 85 [139]
Aniénico
H3PW12040 80 6:1 0.6 95 [140]
SO42/ZrO; 120 12:1 10 45 [141]

Tabla 1.1.- Catalizadores empleados en la reaccion de etandlisis (continuacién)

En general, los catalizadores homogéneos en etanélisis necesitan un

tiempo de reaccion entre 1 y 3 horas, siendo la reaccion répida al principio
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debido al alto poder de dilucién del etanol con el aceite. La temperatura juega
un papel positivo en la reaccién, mejorando su cinética. La mayoria de los
catalizadores trabajan a temperaturas cercanas al punto de ebulliciéon del
etanol (78,5°C), por lo que el consumo de energia es mayor que en el caso de la
metanoélisis. Ademads, la catélisis dcida requiere una mayor concentracion de

catalizador, asi como mayores relaciones etanol:aceite.

En presencia de catalizadores homogéneos basicos, en el proceso de
etandlisis se forman emulsiones que dificultan la separacién de los productos
de reacciéon. Tanto el metanol como el etanol no son miscibles con los
triglicéridos a temperatura ambiente y la mezcla se agita mecdnicamente para
mejorar la transferencia de materia. Durante la agitacion de esta mezcla, se
forman emulsiones que se rompen al dejar de agitar en el caso de la
metanolisis, pero resultan ser mas estables cuando el etanol esta presente,
resultando mas complicados los procesos de separaciéon y purificacion de los

ésteres etilicos.

En general, las propiedades fisico-quimicas de los ésteres metilicos
(FAMES) y etilicos (FAEEs) son muy similares (Tabla 1.2), ya que la diferencia
estructural entre el metanol y el etanol es un grupo metilo. Sin embargo, este
carbono extra en los FAEE aumenta su poder calorifico y nimero de cetano.
Ademas, también le proporciona una mayor estabilidad frente a la oxidacién,
asi como un mayor punto de niebla e inflamacién, exhibiendo mejores
propiedades fluido-dinamicas a bajas temperaturas y encendido [126]. En el
analisis de los gases de emision (NOy, CO,, particulas en suspensién), se
observa como los FAEE liberan menor cantidad de particulas y gases de efecto

invernadero, siendo menos perjudiciales para el medio ambiente [125].

En resumen, aunque el etanol presente un mayor coste, asi como una

menor actividad en la reacciéon de transesterificacion en comparacion con el
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metanol debido a la dificultad para formar el etéxido, las ventajas
medioambientales que presentan los FAEE y el potencial beneficio econémico,
hacen del proceso de etandlisis una prometedora alternativa para la

produccion de biodiésel.

Soja Ricino Girasol EN
Propiedades
FAME  FAEE  FAME FAEE  FAME  FAEE 14214
Punto de niebla (°C) +2 0 - - - - -
Punto de fluidez ("C) 0 -2 - - - - -
Punto de obst. en
-3 -5 =0 =0 +1 -1 -6a+5
frio (°C)
Visc. Cinemat. 40°C 412 460 1334  13.87 481 5.04 3.5-5.0
(mm?2/s)
Valor de yodo 136 130 84.5 67.5 72.8 64.5 <120
(g 12/100g)
Acidez (mg KOH/g) | 0.01 0.07 0.08 0.1 0.07 0.12 <0.5
Lubricidad a 60°C 198 150 227 203 326 363 <460
(um)
N Cetano - - 43.9 43.8 67.6 69 >51
Estabilidad oxid. a
5.0 6.5 15.7 19.4 6.4 7.5 =6
110°C (h)

Tabla 1.2.- Propiedades fisico-quimicas de FAME y FAEE de diferentes tipos de
aceites [125]

1.4.2.- Reaccion de esterificacion de dcidos grasos

Como se explico en la Seccién 1.4.1.A, el principal problema del uso
de aceites vegetales de baja calidad o fritura como materia prima para la

producciéon de biodiésel, mediante transesterificacion en presencia de
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catalizadores basicos, es su alto contenido en FFAs, que favorece las reacciones
de saponificacion y la formacién de jabones (Esquema 1.2.b-c). Con el fin de
poder utilizar este tipo de aceites, sin renunciar a las ventajas cinéticas de la
catalisis basica, es necesario que la acidez del aceite se encuentre por debajo de
1 mg KOH/g. Este condicionante hace necesaria una etapa previa de

esterificacion de los FFAs presentes en el aceite de partida [34].

La reaccion de esterificacion transforma los FFAs en presencia de un
catalizador acido y alcohol en ésteres alquilicos y agua, como muestra el

Esquema 1.6. Estos catalizadores acidos son, en general, tolerantes a la

presencia de FFA y agua.
e) Catalizador )
” acido ||
C + R'—CH,0H —> C + H,O
Rl/ SoH Rl/ \OCHZR'
FFA Alcohol Ester Agua

Esquema 1.6.- Reaccion de esterificacion de los FFAs [34]

Respecto a los catalizadores &cidos usados en este proceso de
esterificaciéon, se encuentran tanto homogéneos (H.SOs4, HCl, HsPO4) como
heterogéneos (HPAs, AI-MCM-41, SO4*/TiO,, SO4/ZrOz). Aunque ambos
tipos de catalizadores son activos en la reaccién de esterificacién, se han
comentado previamente las limitaciones asociadas a los catalizadores
homogéneos: no reutilizables, corrosivos y necesidad de etapas de separacion y
purificacién adicionales, entre otras. Por todo ello, los catalizadores
heterogéneos suponen la opcién 6ptima para minimizar los costes del proceso

de produccién de biodiésel [142].

Gan y col. estudiaron la influencia del tipo y concentraciéon del

catalizador, temperatura de reacciéon y relacién molar metanol:aceite en la
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esterificacion de FFAs presentes en un aceite de fritura, usando tres tipos de
resinas de intercambio i6nico: Amberlita-15, Amberlita-16 y Dowex HCR-W2
[117]. Este estudio reveld que el didmetro de poros y el area superficial del
catalizador son mas importantes que la capacidad de hinchamiento de las
resinas. Las conversiones de FFAs aumentaron conforme se aument6 la
relacién metanol:aceite. El mejor resultado fue una conversion de FFA del
60.2% cuando se utiliz6 un 4% en peso de Amberlita-15, a 65°C y una relacion

molar metanol:aceite de 15:1.

El acido oleico es el acido graso preferido para simular y evaluar la
efectividad de los catalizadores acidos en la reaccién de esterificacién, ya que
es el dcido graso mas comun y abundante en los aceites vegetales. Zhang y col.
estudiaron la actividad catalitica de la circonia tratada con acido clorosulfénico
(HCISO3-ZrOy) en la reaccién de esterificaciéon de acido oleico, bajo condiciones
suaves de reaccion [142]. Este catalizador presenta 4 veces mas sitios acidos
que la circonia sulfatada (SO4%/ZrO), ademdas de poseer una mayor
estabilidad frente a la lixiviacién. El catalizador puede reutilizarse durante 5
ciclos, manteniendo un rendimiento del 100% en FAME con condiciones
suaves de reacciéon (relaciéon molar metanol:acido oleico= 8, 3% en peso de

catalizador, 100°C y 12 horas de reaccién).

Con el objetivo de minimizar los costes de produccién, algunas
investigaciones se han centrado en la utilizacién de un proceso combinado en
dos etapas para la sintesis de biodiésel empleando aceites con altos contenidos
en FFAs (Esquema 1.7). La primera etapa consiste en una reacciéon de
esterificacion empleando un catalizador acido, cuyo objetivo es reducir el
contenido de FFAs por debajo de 0.5% en peso, seguido de una segunda etapa

de transesterificacion utilizando un catalizador basico.
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Algunos estudios han propuesto el empleo de H2SO4 en el proceso de
esterificacion y KOH en la reaccion de transesterificacion. [30,143]. Aunque
obtuvieron altos rendimientos en FAME, el principal inconveniente residia en
los altos tiempos de reaccién para la esterificaciéon, teniendo que emplear
mayores cantidades de catalizador. Esta solucién agravo el principal problema
del proceso homogéneo, la necesidad de etapas de neutralizacion de ambos

catalizadores, lo que se traduce en un incremento de los costes de produccion. .

Aceites vegetales Aceites vegetales
refinados baja calidad (FFA)

l

Esterificacion de

Alcohol + KOH e Alcohol (CH,OH)

A

Cat. Acido (H,S0,)
+

| Transesterificacién de TG |

Recuperacion
Alcohol
~» 4

Glicerol crudo Biodiesel crudo

Refino glicerol Refino

s N

GLICERINA BIODIESEL

Esquema 1.7.- Esquema general de una planta de produccién de biodiésel de

segunda generacion [61]

En la bibliografia no se ha documentado todavia un proceso
completamente heterogéneo de dos etapas, ya que al menos una de ellas sigue
siendo homogénea [44]. La producciéon de biodiésel a partir de un aceite de
fritura con una acidez de 75 mg KOH/g, mediante un proceso catalitico en dos
etapas, fue investigado por Wang y col. [144]. En la reaccién de esterificacion se
utiliz6 un 2% en peso de sulfato férrico a 95°C y una relaciéon molar

metanol:FFA de 10, durante 4 horas, alcanzandose una conversion del 97.2%
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de FFAs. La reaccion de transesterificacion se llevé a cabo a 65°C durante 1
hora, con una relacién molar metanol:aceite de 6, con 1% en peso de KOH. Al

final del proceso en dos etapas, se alcanz6 un rendimiento del 97% en FAME

1.4.3.- Situacion actual de la produccion de Biodiésel

La producciéon de biodiésel, al igual que cualquier proceso
tecnolégico, evoluciona con el tiempo. En este contexto, la evolucién se ha
basado principalmente en el tipo de materias primas usadas como fuente de
triglicéridos, méas que en la ingenierfa del proceso industrial, que apenas ha

sufrido modificaciones.

La primera generacién de biodiésel empleaba aceites de uso
alimentario, como era el caso de los aceites de soja, colza, palma y girasol. Sin
embargo, la competencia con el mercado alimentario originé un fuerte
movimiento de contestacién, principalmente por parte de movimientos
ecologistas, ya que se producia una competencia por tierras y agua con los
cultivos alimentarios, que podia ocasionar escasez de alimentos e influir en el
precio de estas materias primas. Ademas, la pérdida de biodiversidad asociada
a la deforestacion y a los monocultivos extensivos es otro de los problemas
asociados a estos biocombustibles de primera generacién. Hoy en dia, estos
aceites contintan siendo empleados para la producciéon de biodiésel, aunque se
estd promoviendo el desarrollo de biodiésel de segunda generacién, con
fuentes alternativas de aceites no comestibles, como los provenientes de la
Jatropha, jojoba, pongamia pinnata, karanja, etc., asi como residuos de la
industria alimentaria, como grasas animales y aceites de baja calidad, o de
fritura usados. En este sentido, las semillas de Jatropha y karanja son las mas
adecuadas para la reaccién de transesterificacién, ya que presentan el mayor

contenido en TG (25-30%).
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Por otra parte, el biodiésel conocido como de tercera generacion

deriva del uso de aceites proveniente de microalgas. Su alto porcentaje en

acidos grasos mono-insaturados y saturados se considera 6ptima para la

produccién de un biocombustible de alta calidad. Algunas de las microalgas

estudiadas han sido: Pseudochoricystis, Phaeodactylum, Volvox, Chlorella y

Dunaliella [34,63].

Las principales caracteristicas de las diferentes generaciones de

biodiésel se recogen en la Tabla 1.3 [63].

Tipo d'e, Ventajas Inconvenientes
Generacion

- Crecimiento cultivos - Extensiones de tierra
locales cultivable

Primera -{ Produccién - Competencia alimento-

combustible

‘Buena calidad -Deforestacion
*No competicién alimento- - | Produccion para escala
combustible comercial
-Favorable para el medio - Cantidades de alcohol

Segunda ambiente
- || Tierra de cultivo - { Viscoso
-Puede cultivarse en tierras
baldias
- Eficacia fotosintética - Necesita suficiente luz solar
Répido crecimiento y -No disponible a escala
productividad comercial
-Réapida reproduccion

Tercera - Aceite de mayor calidad

-No afecta a la cadena
alimenticia

*No compite con terrenos
arables

Tabla 1.3.- Ventajas e inconvenientes de las diferentes generaciones de biodiésel [63]
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Ademas de los factores sociales y medioambientales, el tipo de
materia prima empleada también tiene importancia desde el punto de vista
economico, debido que su coste representa entre un 60-75% del coste total de
produccion de biodiesel. Por lo tanto, una reduccién del precio es fundamental
para poder hacer rentable el proceso de produccién de biodiésel. Una de las
alternativas adoptadas es el empleo de aceites de baja calidad o de fritura,
ambos con un alto contenido en FFA (2-7%). De esta forma, al mismo tiempo
que reducimos considerablemente los costes de produccién, eliminamos un

residuo industrial [34].

1.5.- Plataforma de Aztucares.

Los carbohidratos presentes en la biomasa representan una fuente
potencial de carbono para la obtencion de combustibles, energia y productos
quimicos de alto valor anadido. A diferencia de los hidrocarburos, los
carbohidratos son moléculas con un alto grado de funcionalizacion que les
hace ser altamente reactivas, ademas de contener un alto porcentaje de oxigeno
en su composiciéon, lo que hace necesario el desarrollo de nuevas rutas
cataliticas para controlar dicha funcionalidad [145]. Una de las estrategias
propuestas es la reduccién del contenido en oxigeno para producir intermedios
que son el punto de partida para la sintesis de una gran variedad de productos

quimicos, son las denominadas moléculas plataforma (Building Blocks) [146].

Los azicares se encuentran en las plantas, bien como reserva de
metabolitos tipo almidén o sacarosa, o bien formando parte de su estructura,
como en la lignocelulosa. El primer tipo de azicares es de facil accesibilidad y
su destino principal es la industria alimentaria, aunque también se emplean en

la produccién de bioetanol. Sin embargo, los azdcares procedentes de la
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lignocelulosa, en su mayoria de residuos agricolas y forestales, son mas
complejos y dificiles de extraer. Su valorizacion se dirige principalmente hacia
la produccion de productos quimicos de valor afadido, energia y

biocombustibles [4].

La lignocelulosa es uno de los materiales mas abundantes en la
naturaleza, y esta constituida por hemicelulosa (25-35%), celulosa (40-50%) y
lignina (15-20%) [147]. La Figura 1.7 muestra la estructura de la lignocelulosa,
donde la celulosa se encuentra completamente aislada dentro de la compleja
matriz lignina-hemicelulosa. La celulosa es un polimero formado por unidades
de glucosa unidas mediante enlaces B-glucosidicos, que aportan rigidez a la
estructura vegetal, impidiendo su hidroélisis. Recubriendo la superficie de la
celulosa y entrelazada con la lignina se localiza la hemicelulosa, un polimero
amorfo compuesto por D-xilosa, L-arabinosa, D-galactosa, D-glucosa y D-
manosa, siendo la D-xilosa el monosacarido méas abundante. Por ultimo,
recubriendo a la hemicelulosa aparece la lignina, un polimero de alcoholes

aromaticos que proporciona rigidez e hidrofobicidad a la estructura [148].

Pared
Celular
Lignina
Hemicelulosa

Pentosa

SRS
.

Celulosa
Cristalina | |Rees
T

Figural.7.- Estructura de la lignocelulosa: celulosa, hemicelulosa y lignina [149]
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1.5.1.- Tratamiento de la biomasa lignocelulésica

Existes dos estrategias para el tratamiento de la lignocelulosa: i)
procesado de la lignocelulosa en su totalidad mediante rutas termoquimicas a
altas temperaturas y/o presiones, como la pirélisis, gasificacion o licuefaccion,
obteniéndose mezclas de diferentes compuestos, y ii) fraccionamiento e
hidrolisis que hacen posible realizar un procesado selectivo, aprovechando
integramente las propiedades fisico-quimicas de cada fraccién, y obtener

productos quimicos de gran interés [150].

Para el fraccionamiento de la lignocelulosa se emplean tratamientos
fisico-quimicos con el objetivo de despolimerizar la lignina y aumentar la
accesibilidad a la hemicelulosa y celulosa, ademas de incrementar su area
superficial. Entre los diferentes procesos se encuentran: tratamiento a vapor,
explosiéon de fibra con amoniaco (AFEX), explosion con CO, y el proceso

Organosolv [148].

En la etapa de hidroélisis, el objetivo es separar los aztcares y la
lignina, ademas de procesarlos selectivamente. Este procedimiento se puede
llevar a cabo mediante un proceso fermentativo o quimico. No obstante, la
hidrolisis acida es mas eficiente que la enzimatica para el caso de la
hemicelulosa. Sin embargo, presenta problemas de corrosién y eliminacion de
residuos. El proceso de separacion de la lignina y los aztdcares solubles es

costoso y complejo a nivel industrial [151].

Generalmente, se emplean acidos inorganicos concentrados (H2SO4 y
HCI), siendo de gran importancia la optimizacion de las condiciones de
reaccion para que no se produzcan reacciones secundarias, como la
degradacién de la D-xilosa. Estas condiciones experimentales dependen del
tipo de materia prima utilizada; por ejemplo, para la sacarificaciéon de la

madera se emplea un proceso en dos etapas: una primera hidroélisis acida
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empleando un 72% de H>SO4 a 30°C durante una hora, seguida de una
segunda hidrdlisis con el 4% de H2SO4 a 121°C, durante una hora. En el primer
paso se forman los oligosacaridos, mientras que posteriormente se obtienen los
azlcares simples. Alternativamente, para obtener D-xilosa y L-arabinosa se

utiliza en la segunda hidrdlisis el 1% de HxSOs, debido a que son mads sensibles

a sufrir reacciones secundarias indeseadas [151,152].

En el Esquema 1.8 se observan los principales productos que se

pueden obtener de la lignocelulosa mediante procesos quimicos.

Biorrefineria basada en lignocelulosa

Materias primas: cereales, biomasa lignocelulésica, biomasa forestal, residuos
solidos municipales de papel y lignoceluldsicos

Lignocelulosa

v v v
Lignina Hemicelulosa Celulosa
Polimero de fenol Pentosas, Hexosas Polimero de glucosa
Hidrlisis I
v v J{
> Adhesivos Xilosa Gom‘a‘s: emulsionantes, Glucosa
naturales (Pentosa) estabilizantes, adhesivos (Hexosa)
| s v ;
SO0 Xilitol HMF,
Ac. levulinico Mot e
Combustibles s fermentacion:
. sin S Furfural

Resinas furanicas I Disolventes |
Productos quimicos I Lubricantes I
Nylon6y 6,6 ‘ Polimeros, quimicos l

-Combustibles
-Ac. Orgénicos
-Disolventes

Esquema 1.8.- Productos de una biorrefineria basada en lignocelulosa [9]

En particular, cabe destacar el furfural e 5-hidroximetilfurfural (HMF)
obtenidos por deshidrataciéon de aztcares C5 y C6, respectivamente, ya que

son moléculas plataforma que estdn adquiriendo una importante relevancia por
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su versatilidad para la sintesis de numerosos productos quimicos de alto valor
afiadido. Ambos se encuentran en la lista revisada del “Top 10+4” de productos

prometedores obtenidos a partir de carbohidratos [153].
1.5.2.- Reaccion de deshidratacion de D-xilosa a Furfural

El furfural es un compuesto organico liquido, incoloro y con un
caracteristico olor a almendras. En contacto con la luz solar y en presencia de
oxigeno, el furfural adquiere una tonalidad rojiza/marrén oscura, debido a su
auto-oxidacion. La férmula molecular del furfural es CsH4O2 y su nombre

quimico es 2-furfuraldehido [154].

El furfural fue descubierto alrededor de 1821 por el quimico aleman
Johann Wolfgang Ddbereiner, aunque su descubrimiento oficial no llegé hasta
1832 por Dunlop and Peters. Posteriormente, en 1840, el quimico escocés John
Stenhouse sintetiz6 furfural mediante destilacién de biomasa derivada de
cultivos de maiz y avena con acido sulfarico. Este quimico determiné incluso
su formula quimica. Sin embargo, no fue hasta principios del siglo XX cuando

se esclareci6 su estructura quimica [155].

El furfural se obtiene exclusivamente de la deshidratacién de la D-
xilosa o arabinosa presentes en la hemicelulosa, no existiendo ninguna otra
ruta sintética para su produccién. La compania Quaker Oats, en 1922, fue la
primera industria en producir furfural a gran escala, empleando para ello

reactores tipo batch con acido sulfarico concentrado.

En la actualidad, la produccién mundial de furfural es de 210.000
ton/afno, de las cuales el 70% se realiza en China mediante el proceso Westpro
modificado. Este proceso se lleva a cabo en continuo, utilizando reactores de
lecho fijo y una etapa de refinado, alcanzandose purezas del 98-99.5% en

furfural. Aunque el proceso Westpro es el que origina el mayor rendimiento en
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furfural (~50%), existe todavia margen de mejora en el proceso [154,156].
Recientemente, Arnold y Buzzard desarrollaron el proceso SupraYield® que
emplea una destilacion adiabética instantdnea, alcanzando una mayor
eficiencia energética, menores pérdidas en rendimiento y alta pureza del

furfural obtenido [157].
1.5.2.A.- Mecanismo de deshidratacion de D-xilosa a furfural

En la deshidrataciéon de D-xilosa a furfural se producen tres
moléculas de agua por cada molécula de carbohidrato. Sin embargo, existen
diferentes teorias sobre el mecanismo de esta reaccién, aunque las dos més
aceptadas son: sin apertura del anillo, propuesta por Antal y col. (Esquema 1.9)

[158], y con apertura del anillo, planteada por Zeitsch (Esquema 1.10) [159].

Estos dos mecanismos se elucidaron en condiciones de catalisis
homogénea, y ambos parten de D-xilapiranosa, en lugar de su forma lineal, D-
xilosa. No obstante, la etapa inicial en los dos mecanismos consiste en la
protonacion del carbono 2 de la D-xilopiranosa. Nimlos y col. demostraron, en
su estudio cuantico sobre la descomposicién de la D-xilosa, que la protonacion
se ve favorecida en el grupo hidroxilo de la posicién 2, ademas de existir una
barrera energética mayor para el mecanismo de apertura de anillo propuesto
por Zeitsch, sugiriendo el mecanismo sin apertura del anillo como el mas

probable [160].

o

s O\ O o
H -H,0 -H,0

2 > > >
W “, ' iy, +
HO™ 4 N7 “on oW "o,

HO OH
OH OH

Esquema 1.9.- Mecanismo de deshidratacion de D-xilosa propuesto por Antal y col. [158]
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Esquema 1.9.- Mecanismo de deshidratacién de D-xilosa propuesto por Antal y col.

(continuacion) [158]

Por otra parte, el mecanismo propuesto por Zeitsch implica dos

eliminaciones, donde la primera eliminacién 1,2 involucra a dos atomos de

carbonos adyacentes, y origina un doble enlace. Por el contrario, la eliminacién

1,4 involucra a dos atomos de carbonos separados, conduciendo a la formacién

del anillo furanico. En el caso del mecanismo de Antal y col., el orden de las

eliminaciones cambia.

\OH

o} WOH o WOH

5 % 1 ~\\\\\ + 0 R
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Esquema 1.10.- Mecanismo de deshidratacion de D-xilosa propuesto por Zeitsch [159]
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1.5.2.B. Factores limitantes de la reaccion de deshidratacion

El reducido rendimiento en la obtencién de furfural se debe a las
reacciones secundarias entre la D-xilosa, el furfural y los intermedios de
reaccion, que disminuyen la selectividad a furfural. Se trata principalmente de
reacciones de resinificacién, polimerizacion y condensacién. Ademads, a altas
temperaturas, el furfural puede experimentar su fragmentacion en moléculas
més pequehas, como d&cido foérmico, formaldehido, acetaldehido,
dihidroxiacetona, gliceraldehido, piruvaldehido, acetol, glicoaldehido y acido

lactico [156].

En la reaccion de deshidratacién, la temperatura juega un papel
crucial sobre la selectividad a furfural. O’Neill y col. encontraron que la energia
de activacion de la reaccion de deshidratacion de la D-xilosa era mayor que la
asociada a las reacciones de descomposiciéon o polimerizacion del furfural
[161]. Sin embargo, un aumento de la temperatura disminuye la tendencia de
resinificaciéon del furfural consigo mismo, ya que se ven mas favorecidos los

procesos de craqueo.

Una evidencia de la existencia de reacciones secundarias es la
formacion de huminas, un producto sélido resultante de la completa
deshidratacion a FF en presencia de los acidos organicos formados. La
produccién de huminas se favorece con la disminucién de la concentracion de
FF. En este caso, la concentracion de D-xilosa no favorece las reacciones
secundarias. Por lo tanto, las condiciones de reaccién deben optimizarse con el
objetivo de alcanzar el maximo rendimiento en FF y la menor obtencién de

productos secundarios [156].

96



Introduccion

1.5.2.C. Medio de reaccion: sistemas bifdsicos

El agua es el medio de reaccién mas econémico y sencillo para
realizar la reaccion de deshidratacion de D-xilosa, ya que es un buen
disolvente, no téxico ni inflamable, aunque puede reaccionar con el furfural.
Con el objetivo de minimizar la reactividad del agua y las reacciones
secundarias, aumentando asi la eficiencia en la produccién de furfural, se han
empleado sistemas bifasicos. Estos sistemas, mediante un proceso de
extracciéon liquido-liquido empleando un disolvente orgénico hidréfobo,
retiran el furfural continuamente de la fase acuosa, minimizando el contacto
con la D-xilosa. Ademas, la fase acuosa 4cida es facilmente separable de la fase
organica y reciclable. No obstante, requiere una etapa adicional de extraccion
del furfural de la fase organica, incrementando de esta manera el consumo

global de energia [152].

Se han estudiado diferentes disolventes orgédnicos en estos sistemas
bifasicos, entre los que se encuentran 2-sec-butilfenol (SBP), ciclopentil metil
éter (CPME), metil isobutil cetona (MIBK), n-butanol y tolueno [162]. Para
evaluar la eficiencia de los diferentes disolventes orgénicos en el proceso de
extraccion liquido-liquido se utiliza el coeficiente de particién, es decir, el
cociente entre la concentraciéon de furfural en la fase organica y en la fase
acuosa [152]. Cuanto mayor es el coeficiente de particiéon, més efectiva es la
extracciéon de furfural por la fase organica. Por otra parte, se ha demostrado
que la adicién de sales inorganicas, como NaCl, al medio de reaccién produce

un incremento del coeficiente de particién [163].

Aunque la utilizacion de sistemas bifasicos ha mejorado la
selectividad y el rendimiento de la reaccién, no se ha conseguido suprimir las
reacciones secundarias, debido a que los catalizadores también tienen afinidad

por la fase orgédnica. Una prometedora y nueva alternativa para evitar la
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degradacién y reacciones secundarias del furfural consiste en su separacion
instantdnea, tan pronto como se va formando, mediante extracciéon en fase
vapor, uso de disolventes supercriticos o liquidos iénicos. Por ejemplo,
Agirrezabal y col. utilizaron como catalizador la Amberlita-70 en un sistema tipo
batch, y con stripping con N2 alcanzaron rendimientos en furfural del 87%, con
un alto grado de pureza en el condensado, mientras que en las mismas
condiciones experimentales, empleando un sistema bifdsico agua/tolueno, el
rendimiento fue s6lo del 46% [164]. Este método de stripping con N2, ademas
de suprimir las reacciones secundarias, contribuye a la limpieza de los
microporos del catalizador, debido a la extraccion de los precursores del coque

presentes en los poros del catalizador [156].
1.5.2.D. Plataforma del Furfural

En la actualidad, el 65% de la produccién de furfural se destina a la
sintesis de alcohol furfurilico, aunque se conocen otras aplicaciones para la
produccién de nematocidas, fungicidas, adhesivos, pinturas, barnices y en la
sintesis de productos quimicos furanicos y polimeros [159]. Sin embargo, el
reciente interés despertado por el furfural se debe al gran potencial como
plataforma quimica renovable para la produccién de bioproductos y

biocombustibles [165].

El furfural es un compuesto muy versatil del que se pueden obtener
una gran variedad de productos quimicos, como muestra el Esquema 1.11.
Algunos de ellos son comerciales (enmarcados en el Esquema 1.11), entre los
que cabe destacar el furano y el 4cido furoico, utilizados para aumentar el
octanaje en las gasolinas y como materia prima y producto intermedio para la
sintesis de medicamentos y perfumes, respectivamente. También son de gran
interés los alcoholes furfurilico y tetrahidrofurfurilico, empleados en la

obtencién de resinas termo-endurecidas [166]. Ademads, existen rutas cataliticas
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que permiten obtener productos quimicos para la sintesis de poliamidas,
caucho y diferentes tipos de Nylon, muchos de ellos con aplicacion industrial,
aunque actualmente derivados de la industria petroquimica. Por ejemplo, el
tetrahidrofurano se obtiene de la deshidratacién intramolecular del 1,4-
butanodiol, el butadieno es un subproducto del craqueo de alcanos durante la
produccion de etileno, y la e-caprolactama deriva de la ciclohexanona [3,9].
Otra de las potenciales aplicaciones de los compuestos furanicos derivados del
furfural, es su utilizacién como combustibles liquidos o aditivos de gasolinas.
En este sentido, las reacciones de hidrogenacion del grupo aldehido o anillo
furdnico siguen siendo las mas versatiles para la deoxigenacion de los
compuestos furdnicos, aumentando su densidad energética y miscibilidad con
hidrocarburos liquidos. En el Esquema 1.11 se muestran algunos procesos de
obtencion de combustibles liquidos, destacando la sintesis de metil
tetrahidrofurano (MTHF), empleado como base de los combustibles
denominados “serie-P”, o el metilfurano (MF), con valores de octanaje y punto
de ebullicién adecuados para emplearse como aditivo en el almacenamiento de

gasolinas [167].
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Esquema 1.11.- Productos quimicos derivados del furfural [9]
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1.5.2.E. Catalizadores utilizados en la reaccion de deshidratacion de D-xilosa

Hasta la fecha, los métodos tradicionales de produccién de furfural se
basan en una catalisis homogénea acida, empleando &cido sulfarico como
catalizador. Sin embargo, los catalizadores acidos liquidos son corrosivos y
plantean riesgos medioambientales, ademds de requerir una etapa de
neutralizacion. Todas las mejoras y modificaciones necesarias para superar las
deficiencias en el proceso homogéneo son altamente deseadas para un
desarrollo sostenible de la industria quimica furdnica. En este contexto, el
empleo de catalizadores sé6lidos acidos representa una interesante alternativa
para la deshidrataciéon de D-xilosa a furfural, tanto desde el punto de vista

econémico como medioambiental [156].

A diferencia de los catalizadores homogéneos, parametros tales como
las condiciones de preparacion del catalizador, sus propiedades texturales que
deben facilitar el acceso a los sitios 4cidos, juegan un papel central en la
determinaciéon de la actividad catalitica de un catalizador sé6lido acido. El
tamafio de poro 6ptimo dependerd del diametro cinético de las moléculas de
D-xilosa (@ = 0.68 nm) y furfural (J= 0.57 nm) [156]. O’Neill y col. concluyeron
que un tamafio de poro cercano a 0.8 nm seria muy efectivo para la
transformaciéon de D-xilosa a furfural, facilitando la rapida difusion del
furfural desde los poros del catalizador, evitando que se produzcan reacciones
secundarias que disminuyan la selectividad de la reaccién [161]. Por ejemplo,
un tamafio de poro relativamente pequefio aumenta el tiempo de residencia
del furfural dentro del catalizador, aumentando la formacién de coque dentro

de los poros.

Otro factor que afecta a la reactividad y selectividad de la reaccién es
la hidrofobicidad del catalizador, ya que influye en la adsorcién de reactivos y

productos sobre los sitios activos del catalizador. Los rendimientos en furfural
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son bajos empleando agua como disolvente, pudiéndose deber a la interaccion
del agua con los aztdcares, o entre el furfural y los centros acidos del
catalizador. En términos generales, cuanto més hidrofilico sea el catalizador

mejor serd la adsorcion de los aztcares y la desorcion del FF [168].

Por otra parte, la fortaleza y naturaleza de los centros 4cidos de los
catalizadores son pardmetros a tener en cuenta en la reacciéon de
deshidrataciéon. Tanto los centros acidos de Lewis como de Brensted han
mostrado ser activos en la reacciéon. Sin embargo, los centros de Lewis
presentan una mayor actividad catalitica, mientras que los de Brensted
exhiben una mayor selectividad a FF [168]. Dependiendo del tipo de centros
acidos presentes en el catalizador, el mecanismo de reaccién puede variar
[156]. Cuando se utilizan dnicamente centros tipos Brensted se produce la
deshidrataciéon de la xilosa a FF en una unica etapa, mientras que una
combinacién de centros dcidos de Lewis y Brensted produce una cascada de
reacciones, comenzando con la isomerizaciéon de la xilosa a xilulosa, y su
posterior deshidrataciéon a FF. Choudhary y col. observaron una menor energia
de activacién, tanto en medio acuoso como en un sistema bifasico (agua-
tolueno), en la deshidratacion de xilulosa en lugar de la deshidratacién directa
de D-xilosa, obteniéndose por lo tanto mayores rendimientos a FF empleando

una combinacién de centros acidos de diferente naturaleza [169].

No obstante, no se ha propuesto ningtin mecanismo que permita
comprender las reacciones secundarias, asi como su relacién con otros
parametros tales como la concentraciéon de centros acidos, tipo de reactor y

condiciones de reaccién [168].

En la bibliografia se pueden encontrar una amplia variedad de
catalizadores heterogéneos acidos empleados en la reacciéon de deshidratacion

de D-xilosa. Generalmente operan en discontinuo, a temperaturas de reacciéon
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comprendidas entre 60-200°C. Entre la gran variedad de catalizadores
utilizados, podemos destacar los sé6lidos microporosos tipo zeolitas
[161,170,171], acidos soportados sobre silices micro-mesoporosas [172], 6xidos
metdlicos soportados sobre silice [173,174], silice mesoporosa sin soportar
[163], resinas de intercambio idénico [175], heteropoliacidos [176], fosfatos
metalicos [177], polimeros sulfénicos [178], titanatos y niobatos [179]. Algunos

de los catalizadores mas relevantes se recogen en la Tabla 1.4.

Catalizadores Condiciones de reaccion Resultados (%) Ref

Catalizadores de Niobio

T=170 °C; 1000 rpm;

MCM-41 Convy=74.5
P=1MPa;, W/T; t=3 h; [174]
16% szO5 SeIECFF =36.5
Xilosa:Cat (3:1)
T=160 °C; 500 rpm; P=15
AlLO; Convy = 62 (75)2
bar; W/T; t=4 h; [173]
12% szO5 SeleCFF =59 (61) a
Xilosa:Cat (5:1)

T=160 "C; 500 rpm;
Convy =42 (82)2

Si-12% NbxOs P=15bar; W/T; t=5h; [173]
Selecrr = 80 (80)2

Xilosa:Cat (5:1)
T=160 °C; 500 rpm;
MCM-41 Conv, =35 (80)2
P=15bar; W/T; t=4h; [173]
12% szO5 SeleCFF =88 (84) a
Xilosa:Cat (5:1)
T=160 °C; 500 rpm;
SBA-15 Conv, =38 (85)2
P=15bar; W/T; t=4h; [173]
12% szO5 SeleCFF =92 (93) a
Xilosa:Cat (5:1)

Tabla 1.4.- Catalizadores heterogéneos en la deshidratacién de la D-xilosa
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Zeolitas
H-Faujasita T=170°"C, W/T, t=50 Conv, =51 (170]
(Si/ Al=15) min; Xilosa:Cat (3.75:1) Selecrr =82
H-Mordenita T=170°"C, W/T, t=50 Convy, =41 (170]
(Si/ Al=12) min; Xilosa:Cat (3.75:1) Selecrr =82
T=160 °C; 800 rpm; W/T
H-Y Convy = 68.3
(3:5); t=1 h; Xilosa:Cat [180]
(Si/ Al=8) Selecrr=28.3
(100:7)
T=160 °C; 800 rpm; W/T
H-B Conv, =58.1
(3:5); t=1 h; Xilosa:Cat [180]
(Si/ Al=50) Selecrr=28.6
(100:7)
T=170 °C; 800 rpm; W/T
H-MCM-22 Convy =92
(3:7); t= 16 h; Xilosa:Cat [176]
(Si/ Al=24) Selecrr = 64
(1.5:1)
T=170 °C; 800 rpm;
1ITQ-2 Convy =99
W/T (3:7); t=16 h; [176]
(Si/ Al=24) Selecgr = 65

Xilosa:Cat (1.5:1)

Heteropolidcidos

T=140 °C; >500 rpm;
Convy = 94 (100) 2
H3PW1,04 DMS; t=4 h; [176]
Selecrr = 67 (59) 2
Xilosa:Cat (1.5:1)

T=140 °C; >500 rpm;
Convy = 96 (100) 2

H4SiW1:040 DMS; t= 4 h; Xilosa:Cat [176]
Selecrr = 62 (52)2
(1.5:1)

T= 140 °C; >500rpm;
Conv, = 100 (100) =

H3PMo12040 DMS; t= 4 h; Xilosa:Cat [176]
Selecrr = 22 (27)2
(1.5:1)

Tabla 1.4.- Catalizadores heterogéneos en la deshidratacién de la D-xilosa (continuacion)
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Fosfatos Metdilicos

T=160 °C; 800 rpm; W/T
Convy, =51.8

NbP (3:5); t=1 h; Xilosa:Cat [180]
Selecrr=43.4
(100:7)

T=160 °C; 800 rpm; W/T
Convy =279

ZrP (3:5); t=1 h; Xilosa:Cat [180]
Selecrr=51.7

(100:7)
T=170°C; 800 rpm; W/T
Convy =91
(VO)2P207 (3:7); t= 4 h; Xilosa:Cat [181]
Selecpr =58

(1.5:1)

aConversién en xilosa y rendimiento en FF medida a 24 horas (entre paréntesis)

b Conversién en xilosa y rendimiento en FF después de 3 horas usando N2 -stripping a 180 °C

Tabla 1.4.- Catalizadores heterogéneos en la deshidratacién de la D-xilosa (continuacién)

1.5.3.- Reaccion de acetalizacion del furfural a furfural dietil acetal

La reaccién de acetalizacién es probablemente una de las reacciones
con mayor utilidad en la sintesis de compuestos organicos. A mediados del
siglo XIX, aparecieron las primeras publicaciones sobre esta reaccion,
enfocadas exclusivamente hacia el aislamiento e identificaciéon de diferentes
isomeros de acetales. El actual conocimiento de la gran estabilidad de los
acetales en presencia de reactivos de Grignard, asi como de bases fuertes y
agentes oxidantes, la han convertido en uno de los agentes protectores mas
empleados en la sintesis de moléculas organicas complejas multifuncionales.
Por ejemplo, se utilizan en la sintesis de enantiémeros [182,183], esteroides
[184] y carbohidratos [185]. Ademas, los acetales, como productos de reaccidn,
aparecen en la produccién de fragancias, cosméticos, alimentos, aditivos de

bebidas, farmacos y polimeros.
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Arctander expuso en su libro Perfumary and Flavour Chemicals la amplia
utilidad que exhiben los metil y etil acetales de n-octanal y n-decanal en las
industrias de fragancias, sabores y como aditivos de alimentos [186].
Generalmente, el aroma o sabor caracteristico de un compuesto carbonilo se ve
afectado por su conversién a acetal, asi como su presion de vapor y
solubilidad. Dos de los aromas sintéticos mas caracteristicos, como son las
esencias de vainilla y jazmin, se asocian con los acetales de propilen glicol de
vanilina y al gliceril fenilacetaldehido, respectivamente. Estos acetales también
se emplean como agentes saborizantes. Como fragancias se encuentran
incluidas en la lista de la Asociacion de Fabricantes de Extractos de Sabores
que evalta la seguridad de las sustancias aromatizantes (FEMA-GRAS), y
como agentes saborizantes se encuentran regulados por la Administracién de
Alimentacién y Farmacos (FDA) en EEUU [187]. Por ejemplo, la concentracion
maxima del acetal gliceril fenilacetaldehido empleado en la industria

alimentaria, sin ningtn riesgo para la salud, es de 20 ppm.

Por otra parte, existen diferentes procesos para la obtencién de un
acetal, aunque el método mas utilizado es por adicién nucleofilica de un
alcohol a una cetona o aldehido. La reaccién de acetalizacién es una reacciéon
reversible, donde generalmente se emplea un exceso del correspondiente
alcohol o glicol bajo condiciones acidas, desplazando de esta forma el

equilibrio hacia la formacién de productos.

R R;0H R, OH R,0H R, OR,
1 - — =
RS H R, OR; H R, ORs

Acetal
Hemiacetal

*R, =H —> Aldehido

Esquema 1.12.- Reaccién general de acetalizacion [188]
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El mecanismo de la reaccion de acetalizacién de aldehidos y cetonas
empleando un catalizador acido consta de dos etapas reversibles (Esquema
1.12), que se representan, para el empleo de HCl como catalizador, en el
Esquema 1.13. En la primera etapa, se produce la protonacién del carbonilo
mediante un mecanismo de adicién-eliminacién, e inmediatamente después
tiene lugar la adicion nucleofilica del alcohol, originando el correspondiente
hemiacetal. Esta etapa ocurre de forma practicamente instantdnea, liberando
una cantidad significativa de calor. En la segunda etapa, se produce la
protonacién del grupo hidroxilo y la adicién de una segunda molécula de
alcohol, liberandose una molécula de agua y dando lugar a la formacion del

acetal. Esta segunda etapa es también un proceso exotérmico [189].

Etapa 1
Q) 1
HCl H=>d &
j o |t
RI—C—R2 + ROH -~ :0: —_— ||
Alcohol || R;—C—R;
R;—C—R,
~ %
. Ho
||3 RO Riad —R,
> z — —
R;—C—R, - N¢—R, <— / -
/ /*OQ s~ H
+0 R H ..~
0 R”"H o
1
Etapa 2 KHQCI
. s
H RHQ; H,0:
Ry % — 140 — 187 >
I8c—R, =~ */C—RZ -~ C—R; -
/
RO RO RO
Hemiacetal
H,0 ' A
z 13 :0/+
147 —
C—R, — [ -
o) —~ R;,—C—R,
RO

Esquema 1.13.- Mecanismo de reacciéon de obtencion de acetal [190]
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— — B Bk
t R
R R g
+ / Rl =
) Ry SR .
\',
R;—C—R - C—R — -«
1 2 - / 2 - R/Q\Hf\../ﬂ
0 R/Q\H Q\H
R H
RO
Ry O R
—~ / 2
RO

Acetal
Esquema 1.13.- Mecanismo de reacciéon de obtencion de acetal (continuacion) [190]

La formacién de agua como producto de reacciéon ejerce un papel
adverso sobre el equilibrio, y ademés puede adsorberse sobre la superficie del
catalizador y disminuir su actividad catalitica. Con el objetivo de mejorar el
rendimiento del proceso desplazando el equilibrio hacia la formaciéon de
productos, se emplean procesos de destilacién en continuo, o reactores con
membranas integradas de deshidratacion, asi como reactivos que favorezcan la

eliminacién de agua [191].

La reaccion de acetalizacion presenta importantes limitaciones
termodinamicas. En este sentido, Sharma y Chopade [192,193] alcanzaron una
conversion maxima del 50%, a 90°C, al hacer reaccionar formaldehido con
etilenglicol, y menor del 50%, a 70°C, con etanol y formaldehido. Los datos
experimentales obtenidos en la reaccién de acetalizaciéon de etanol con
acetaldehido en un reactor tipo batch, en presencia de una resina acida
Amberlist-18, mostraron que la reaccién se ajustaba a un modelo cinético tipo
Langmuir-Hinshelwood [194]. La cinética para catdlisis heterogénea de
formacion de los acetales de n-octanal con metanol fue estudiada por Yadav y
Pujari [195], observandose que un mecanismo tipo Eley-Rideal prevalece en la

quimisorcién del aldehido sobre los centros activos. Ademads, la etapa que
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controla la cinética de la reaccién es la formacién del acetal procedente del

hemiacetal.

La acetalizaciéon de aldehidos no requiere de una gran fortaleza 4cida
por parte del catalizador, a diferencia de las cetonas que necesitan de
condiciones de reaccion mds severas y catalizadores mas d&cidos.
Tradicionalmente, se empleaba orto-formato de trimetilo en presencia de
catalizadores 4acidos homogéneos como H>SOs;, HCI, FeCls o acido p-
toluenosulfonico [196]. Sin embargo, estos catalizadores requieren de tediosas
operaciones de reaccién, costosos reactivos, asi como de una etapa de
neutralizacion por el empleo de acidos fuertes. Ademas, estos catalizadores no

son reutilizables y generan residuos peligrosos indeseados.

La catélisis heterogénea aplicada a la reaccién de acetalizacion se ha
estudiado en reactores tipo batch, semibatch y en continuo, empleando

columnas de destilaciéon y usando varios tipos de catalizadores heterogéneos.

En la actualidad, la eleccion del catalizador tiene una gran
importancia dentro del marco de la Quimica Verde, donde se requiere la
sustitucion de los catalizadores liquidos altamente corrosivos, peligrosos y
contaminantes por catalizadores reutilizables y no perjudiciales para el medio
ambiente. Ademas, estos catalizadores sélidos pueden ayudar a eliminar la
competencia de reacciones secundarias, y proporcionar productos de elevada
pureza. En este contexto, se ha usado una gran variedad de catalizadores
solidos acidos en reacciones de acetalizaciéon de grupos carbonilo, tales como
S04/ 71Oy, SO42/TiO2, SO42/Fex0s, SO42/Sn0,, SO042/Al,Os [23], Pt-

Mo/ ZrO,, Ce/montmorillonita, silices mesoporosas [27].

Asi, por ejemplo, se ha estudiado la sintesis de 1,1-dietoxibutano,
usado como aditivo de combustibles diésel, mediante acetalizacién de butanal

con etanol en presencia de diferentes tipos de resinas de intercambio iénico,
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tipo Amberlita (15w, 35w, 75 y 47). La excelente miscibilidad con el diésel y el
alto contenido en oxigeno provocan, durante su combustion, una menor
emisiéon de materia particulada y 6xidos de nitrégeno, NOx [197]. Ademas,
cumplen la mayoria de las especificaciones de los combustibles diésel, y tienen
un origen completamente renovable. Silva y col. emplearon también la
Amberlita-15 en la produccion del glicerol acetal del butanal, pentanal,
hexanal, octanal y pentanal. El butanal gliceril acetal se emplea como aditivo
anticongelante para diésel, ya que una adicién de un 5% del acetal reduce en
5°C el punto de fluidez de un biodiésel obtenido a partir de grasas animales

[198].

Cabe destacar también el poliacetal, también conocido como
polioximetileno (POM), empleado en la industria automovilistica. El POM es
un termopldstico que presenta una alta rigidez, bajo coeficiente de friccién y
una alta resistencia al desgaste, excelentes propiedades mecénicas que lo hacen
adecuado como material para la construccion de piezas moviles con alta
resistencia y que requieran de gran precisién, como es el caso de engranajes y
levas [199]. Por otra parte, Da Silva Ferreira y Camara observaron una relacion
entre la formacién de acetales heterociclicos (1,3-dioxanos y 1,3-dioxolanos) en
el proceso de maduracién de los vinos, pudiéndose utilizar como indicadores

de la edad de los vinos [200].

Los 1,2-diacetal y 1,3-dioxonalos son excelentes agentes protectores
en la sintesis de carbohidratos sintéticos. Las unidades de monosacéaridos
pueden ser protegidas como ciclohexanona 1,2-diacetal, mediante la reacciéon
de acetalizacién, la cual ofrece un rapido acceso a importantes moléculas
plataforma en la sintesis de oligosacaridos. Grice y col. estudiaron la estructura
y preparaciéon de la ciclohexanona diacetal en la protecciéon de carbohidratos

[201]. Actualmente, la mayoria de las rutas sintéticas usadas requieren de un
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gran namero de etapas, debido a la inevitable manipulaciéon de diferentes

grupos funcionales.

Climent y col evaluaron la influencia de las propiedades texturales y
acidas de diferentes catalizadores micro- y mesoporosos en la reacciéon de
acetalizacion de heptanal, 2-fenilpropanal y difenilacetaldehido [202].
Siguiendo un procedimiento similar, Bejoy y col. compararon la actividad
catalitica de la arcilla montmorillonita, zeolitas, silice y alimina en la
acetalizaciéon de las cetonas ciclohexanona, acetofenona y benzofenona con
methanol [203]. Ambos constataron que la reaccién de acetalizaciéon de
aldehidos y cetonas no requiere de catalizadores con una elevada fortaleza
dcida, sino de un tamano y distribucién de poros adecuados para facilitar la

difusién de reactivos y productos presentes en la reacciéon de acetalizacion.

Generalmente, se emplea metanol como alcohol por su alta
reactividad y bajo coste. Sin embargo, cabe la posibilidad de usar fuentes
renovables como etanol, ya que puede obtenerse de la fermentaciéon de
azucares. Esta opcién es muy atractiva para sustituir la dependencia de las

fuentes fosiles.

De los diferentes tipos de catalizadores heterogéneos que se pueden
emplear en la reaccién de acetalizacion, las zeolitas ocupan un lugar muy

relevante.
-Zeolitas dcidas como catalizadores en la reaccién de acetalizacion

La utilizacién de aluminosilicatos microporosos como catalizadores
heterogéneos en sintesis organica comenzé en 1960, con la introduccién de las
primeras zeolitas sintéticas fabricadas por la comparifa Union Carbide. Estos

materiales no son tdxicos, ni corrosivos y presentan altas actividades y
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selectividades con moderadas d&reas superficiales, ademdas de poderse

recuperar de forma facil, lo que posibilita su reutilizacion.

Las zeolitas estan constituidas por tetraedros de AlOs y SiOy
conectados mediante atomos de oxigeno situados en los vértices tetraédricos,
originando estructuras cristalinas tridimensionales porosas, con canales y
cavidades de tamafios uniformes. Las condiciones experimentales y los
reactivos empleados condicionan el tipo de estructura resultante. Se han
publicado mas de 200 tipos de zeolitas, de las que unas 40 se encuentran en la
naturaleza [204,205]. En catdlisis, han encontrado aplicacién tanto zeolitas con
un tamafio de poro grande como las zeolitas X, Y, Beta o mordenita, como de

dimensiones intermedias (ZSM-5) o de poro pequefio (zeolita A).

Una de las caracteristicas de las zeolitas es su alta capacidad de
adsorciéon, debido al control riguroso de las dimensiones de poro y
composiciéon del esqueleto inorganico, que pueden proporcionar una alta
selectividad hacia el reactivo, producto o estado de transiciéon. Esta
caracteristica es de gran utilidad para controlar la estéreo- o regioselectividad
de los productos de reacciéon, evitando la formacién de indeseables isémeros y

subproductos.

También cabe destacar el control de la acidez, tanto tipo Brensted
como Lewis. La acidez tipo Brensted se asocia a los grupos hidroxilos que
actian de puente entre atomos de Si y Al (AI(OH)Si), mientras que la acidez de
Lewis la confieren los iones metalicos compensadores del déficit de carga
positiva asociada a sustituciones isomorficas estructurales, o presentes en la
propia estructura. Ademas, estos sélidos microporosos presentan una elevada
estabilidad quimica y térmica, pudiendo utilizarse en reacciones a alta
temperatura, y en medios de reaccién agresivos. En este sentido, las zeolitas se

han empleado en una gran variedad de reacciones quimicas, tales como

112



Introduccion

transformaciones de hidrocarburos aromaticos en petroquimica, en reacciones
de acilacion y alquilacién de Friedel Crafts, o en sintesis de intermedios de

productos farmacéuticos y produccion de fragancias [206].

Las zeolitas son también prometedores catalizadores para la
proteccion de grupos funcionales en procesos de acetalizacién. Ballini y col.
[207] emplearon una zeolita comercial HSZ-360 en la protecciéon de diferentes
compuestos carbonilo, mediante formacion de 1,3-dioxalanos en presencia de
etilenglicol. Esta zeolita exhibi6¢ altos rendimientos para todos los carbonilos
estudiados, pudiendo reutilizarse durante cinco ciclos de reutilizaciéon en la
acetalizacion de la acetofenona. Ademas, exhibe excelentes propiedades para la

regeneracion del grupo carbonilo mediante hidrolisis con agua.

Por otra parte, las zeolitas se han estudiado ampliamente en la
obtencion de acetales utilizados como fragancias y saborizantes. Las zeolitas
con poros tridimensionales de gran tamafio son muy activas y selectivas en la
sintesis de fructona, mediante acetalizacién del etilacetoacetato con etilenglicol.
Concretamente, los mejores resultados se obtuvieron empleando zeolitas tipo
Beta y USY con relaciones Si/ Al de 25 y 20, respectivamente. Este acetal se
utiliza como agente saborizante de esencia de manzana en la industria
alimentaria [196]. En otra aplicacién industrial de las zeolitas, Climent y col
estudiaron el uso de diversas zeolitas para la sintesis del acetal ciclico de una
cetona aromadtica utilizada comercialmente como esencia de azahar, cuyo
proceso industrial se lleva actualmente a cabo empleando catalizadores
liquidos acidos. Sorprendentemente, en ambas sintesis, elevadas
concentraciones de centros acidos en los catalizadores no garantizaron una
mejor actividad catalitica, ni mejores propiedades de adsorciéon durante la
reaccion de acetalizacion. Sin embargo, se observé como el caracter hidrofébico
del catalizador era de gran relevancia en la determinacién del rendimiento en

la reaccién [208]. Este comportamiento se debe a que las moléculas de agua,
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producidas durante la reaccién de acetalizacion, permanecen en el interior de
los poros, debilitando la fortaleza acida de los catalizadores. Las zeolitas
altamente siliceas exhiben un mayor caracter hidrofébico y, por lo tanto, una
mayor tolerancia al agua [209], lo que previene la difusion de las moléculas de
agua en el interior de los poros donde se ubican los centros acidos,
preservando la integridad y fortaleza de los sitios acidos, asi minimizando la
reaccion de hidrolisis del acetal. En este contexto, la utilizacion de zeolitas
evita el empleo de disolventes como benceno y cloroformo, muy comunes para
la eliminacién del agua y el desplazamiento del equilibrio de reaccién hacia la

formacion de los productos deseados.
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Objetivos

El objetivo principal de la investigacién contenida en la presente
memoria es el estudio de las propiedades cataliticas de distintos sélidos
inorganicos en procesos cataliticos heterogéneos de interés en biorrefinerias; en
concreto, se han abordado reacciones involucradas en las plataformas
oleoquimica y de aztcares. Dentro de las distintas plataformas, se han

propuesto los siguientes objetivos:

Plataforma oleoquimica:

- Sintesis de catalizadores sélidos basados en CaO, que sean activos

en la produccién de biodiésel, mediante catalisis heterogénea basica.

- Comparacién de los procesos de transesterificacion de triglicéridos

con metanol y etanol.

- Optimizacion de variables experimentales del proceso de

producciéon de biodiésel y evaluacién de la reutilizacion de los catalizadores.

- Esterificacion de acidos grasos libres con metanol mediante catalisis

heterogénea 4acida.

Plataforma de aziicares:
- Sintesis y caracterizacion de fosfatos mesoporosos de Ti, Zr y Nb.

- Evaluaciéon de su comportamiento catalitico en la deshidratacién de

D-xilosa a furfural en un sistema de reaccion bifasico.
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- Optimizacién de variables experimentales y estudio de reutilizacién

de los distintos fosfatos metalicos en la deshidratacion de aztcares.

- Estudio del comportamiento catalitico de diferentes zeolitas
comerciales, con diferentes propiedades texturales y acidas, en la reaccién de
acetalizaciéon de furfural con etanol, como método de protecciéon del grupo
aldehido. Aplicacion del proceso de acetalizacion a otros aldehidos derivados

de la biomasa, con alcoholes de diferente naturaleza.
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Metodologia experimental

Este Capitulo se ha estructurado en tres apartados, donde se han
descrito: i) los métodos de sintesis empleados para la preparaciéon de los
catalizadores utilizados en el desarrollo de este trabajo de investigacién, ii) los
reactores y sistemas de reaccién para los estudios cataliticos, y iii) breve
resumen de las diferentes técnicas usadas para la caracterizacion fisico-quimica
de los catalizadores. Se ha preferido mantener la nomenclatura

correspondiente a las siglas inglesas, puesto que son mas conocidas.

3.1.- Sintesis y descripcién de los catalizadores

3.1.1.- Sintesis de cincato cilcico dihidrato

La sintesis del cincato de calcio se ha realizado siguiendo la

metodologia propuesta por Sharma [1].

El procedimiento consiste en disolver 5 g de ZnO (Aldrich, 99.9%) en
500 ml de una disolucién acuosa al 20% en peso de hidréxido potasico
(Rectapur Prolabo), mediante agitacion intensa. A continuacién, sin
interrumpir la agitacion magnética, se adicionaron lentamente, y en este orden,
50 g de hidroxido de calcio (Sigma-Aldrich, 95%), 73 mL de agua desionizada y
109.9 g de 6xido de cinc. La mezcla se mantuvo en agitaciéon a 200 rpm durante
72 horas. El s6lido obtenido se filtré a vacio y se procedi6 al lavado del mismo
con agua desionizada hasta que las aguas de lavado alcanzaron un pH cercano
a 11. Finalmente, el solido se secé a 60°C en estufa para obtener el cincato

calcico dihidrato, CaZny(OH)s 2H-O.
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3.1.2.- Amberlyst® -15 dry hydrogen

La resina Amberlyst-15 (Sigma-Aldrich, hydrogen form dry) es una
resina de intercambio i6énico comercial con una gran fortaleza acida, empleada
no solamente por sus propiedades de cambio iénico en la eliminacién de
impurezas catiénicas, sino también como catalizador 4cido heterogéneo. Su
6ptimo equilibrio entre el area superficial, capacidad 4cida y didmetro de poro
han hecho que se utilice en una gran variedad de reacciones quimicas, tales

como esterificacion, transesterificaciéon y alquilacién [2].

Caracteristicas Amberlyst-15

Concentracion sitios acidos >1.7eqL1;247eqKg!
Capacidad de retencion de humedad 52-57% (forma H*)
Tamafio de particula 600-850 um

Didmetro medio de poro 300 A

Volumen de poro total 0.40 mL g+
Temperatura méxima de operacién 120°C

pH de operacién 0-14

Presion maxima de operacion 1 bar

Tabla. 3.1.- Caracteristicas estructurales y operativas de la Amberlyst-15

Esta resina estd constituida por micro-particulas de poliestireno
entrecruzadas con divinilbenceno, formando un reticulo macroporoso cuyos
grupos funcionales son de tipo sulfénico. Se presenta en forma de perlas y su
estructura macroporosa facilita el acceso de los reactivos, tanto liquidos como

gaseosos, a los centros activos. Ademads, su procesado y recuperacion después
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de reaccion son faciles, pudiendo regenerarse y utilizar durante varios ciclos

de reaccion.

La Amberlyst-15 presenta excelentes propiedades fisicas, una
estabilidad quimica mucho mayor que la mayoria de resinas poliméricas,

resistiendo la accién de agentes oxidantes fuertes como el cromato, entre otros

3.

3.1.3.- Fosfatos metilicos mesoporosos
3.1.3.A.- Fosfato de circonio mesoporoso

La sintesis del fosfato de circonio mesoporoso se llevé a cabo

siguiendo la metodologia propuesta por Jiménez y col [4].

Inicialmente, se prepar6 una disolucién acuosa de bromuro de
cetiltrimetilamonio (CTMA) (Aldrich, 98%) al 25% en peso, y se le adicioné la
cantidad de acido ortofosférico (HsPOs) (Panreac, 85%) necesaria para alcanzar
una relacion molar de H;PO4/CTMA= 1. La mezcla, bajo agitacién magnética,
se dej6 envejecer durante 30 minutos, y posteriormente se afiadié una
disolucion de n-propoéxido de circonio en 1-propanol (Aldrich, 70%),
manteniendo una relacién molar P/Zr= 2. El gel resultante se mantuvo con
agitaciéon a temperatura ambiente durante 3 dias. Finalmente, la disoluciéon se

filtro, y el s6lido se lavé con etanol (Prolabo, 96%) y se sec6 en la estufa a 60°C.

Con el objetivo de preservar la mesoestructura del s6lido obtenido, la
eliminacién del tensoactivo CTMA se realiz6é en dos etapas: i) extracciéon en
Soxhlet durante 4 dias, utilizdndose una disolucion de etanol acidificado con

acido clorhidrico concentrado (Prolabo, 37%) (150 mL etanol/37 mL HCI por
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cada 10 g de sdlido), y ii) secado en estufa a 60°C y calcinacién a 540°C con una
rampa de calentamiento de 1°C min’, con el fin de eliminar cualquier resto de

tensoactivo que pudiese quedar en el catalizador.
3.1.3.B.- Fosfato de titanio mesoporoso

La preparacion del fosfato de titanio mesoporoso se realizé siguiendo
la sintesis propuesta por Pan y col [5], utilizando n-octadecilamina (Aldrich,

97%) como agente director estructurante.

En primer lugar, se prepar6 una disoluciéon de 4.6 g de acido
ortofosforico (Panreac, 85%) en 50 g de etanol (Prolabo, 96%) y se adiciono 1.4
g de agua desionizada. Mientras se mantenia bajo agitacion magnética, se
anadieron lentamente 11.5 g de isopropéxido de titanio(IV) (Tif[OCH(CHzs)2]4)
(Aldrich, 97%). Tras 2 horas con agitacion a temperatura ambiente, se adicion6
una disoluciéon etandlica de octadecilamina (5.39 g de CH3(CHz)17NH2en 10 g
de etanol), de tal forma que la relacion molar Ti/P/surfactante/etanol/agua
en la disolucién final fue de 1/1/0.5/32/3. El gel obtenido se dej6 agitando
durante 2 horas a temperatura ambiente, y a continuacién se introdujo en un
reactor autoclave de teflon donde se mantuvo a 90°C, sin agitacién magnética,

durante 48 horas. Finalmente, el sélido se filtro, lavé con etanol y sec6 a 60°C.

Debido a la inestabilidad de la mesoestructura del fosfato de titanio
sintetizado, se procedi6 a realizar un post-tratamiento con el fin de mejorar
dicha estabilidad. Este consisti6 en la introduccion de la muestra seca (6 g) en
un reactor autoclave de teflén con 15 cm? de agua a 90°C, sin agitacion durante
12 horas. Para la extraccion del surfactante, 5 g de muestra (post-tratada) se
pusieron en contacto con una disolucion etandlica de HCl (5 g HCl
concentrado (Prolabo, 37%) en 20 g de etanol). La mezcla se mantuvo en
agitacion durante 15 minutos a temperatura ambiente; posteriormente, se filtré

y se lavé con etanol, repitiéndose este procedimiento 5 veces. Finalmente, el
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catalizador se sec6 a 60°C y se calciné a 550°C durante 10 horas con una

velocidad de calentamiento de 1°C ‘min1.
3.1.3.C.- Fosfato de niobio mesoporoso

La obtencion del fosfato de niobio mesoporoso se realiz6 modificando
la sintesis propuesta por Sarkar y col [6], utilizando etéxido de niobio (Aldrich,

99.95%) en lugar de 6xido de niobio.

En primera lugar, se disolvieron 5 g de etéxido de niobio en 25 mL de
etanol absoluto (Sigma-Aldrich, 99.8%), manteniéndose con agitacién
magnética durante 15 minutos. A continuacién, se afadié 4cido tartarico
(Probus) para alcanzar una relaciéon molar niobio:4cido tartarico (1:3), y 5 mL
de etanol absoluto para facilitar su disolucién. Esta disolucién se mantuvo en
agitacion durante 30 minutos. Transcurrido este tiempo, se calent6 la mezcla a
80°C con el objetivo de eliminar el exceso de etanol, apreciandose la formacion
de un gel de color amarillento. Una vez eliminado el etanol y bajo condiciones
de agitacion vigorosa, se afadieron lentamente 50 mL de agua desionizada,
obteniéndose una disolucién de tartrato de niobio practicamente transparente.
Por otra parte, se preparé una disolucién de dihidrogenofosfato de amonio
(NH4)H2PO4 (5.5 g) (Aldrich, 99.99%) en agua desionizada (18 mL), que se
adicion6 lentamente a la disolucién de tartrato de niobio, y se dej6 agitando
durante 20 minutos. Finalizado este tiempo, se afiadié una disolucién acuosa
de bromuro de hexadeciltrimetilamonio (1.82 g (Sigma, 98%) en 20 mL de agua
desionizada) como agente director estructurante, formandose un precipitado

blanco, que se dejo en agitacion durante 30 minutos.

Esta disolucién se introdujo en un reactor hidrotermal de teflén a
130°C, bajo condiciones suaves de agitacién, durante 24 horas. La disolucion se

centrifugo y el sélido obtenido se lavo varias veces con agua desionizada, y
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finalmente con acetona. Por dltimo, el catalizador se sec6 a 60°C y se calciné a

550°C durante 6 horas, con una rampa de temperatura de 1°C min!.

3.1.4.- Zeolitas

Las zeolitas usadas en este trabajo de investigacion han sido

comerciales: ZSM-5, Y, beta y mordenita en sus formas protonicas.

La zeolita ZSM-5 es una zeolita sintética sin equivalente natural, que
presenta una estructura tipo MFIL. Posee una estructura bidimensional de
canales interconectados, como muestra la Fig. 3.1. Los canales en el eje b son
rectilineos, con apertura de acceso a los canales de 10 MR, anillos de 10 atomos
de oxigenos, de forma circular de dimensiones 5.6 x 5.3 A.
Perpendicularmente, se encuentra otro sistema de canales sinusoidales
interconectados, con apertura eliptica de dimensiones 5.5 x 5.1 A. El sistema de
poros de la ZSM-5 presenta canales en zig-zag casi circulares que se cruzan con
canales rectos de seccidn transversal eliptica. Esta zeolita ZSM-5 ha encontrado
muchas aplicaciones en refineria y procesos petroquimicos, debido a su alta

estabilidad térmica e hidrotermal [7].

Figura 3.1.- Estructura de la zeolita ZSM-5 [7]
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La Mordenita es una zeolita sintética de estructura equivalente a la de
origen natural. Presenta una estructura ortorrémbica y tiene como férmula
general: Nag(H20)24 [AlsSis0oOos). Esta zeolita exhibe un sistema de canales con
anillos de 12 miembros, a los largo del eje ¢, con un diametro de 6.5 x 7.0 A,
como se puede observar en la Fig. 3.2. Esta estructura de canales se considera
unidireccional, debido a que los canales perpendiculares que cruzan a los de 12
MR son anillos de 8 miembros elipticos de dimensiones 2.6 x 5.7 A con una

limitada accesibilidad [7,8].

Figura 3.2.- Estructura de la zeolita Mordenita [7]

La zeolita Beta exhibe se clasifica como de poro grande; sin embargo,
su estructura es bastante compleja, debido a que esta formada al menos por
dos polimorfos A y B, los cuales presentan diferentes simetrias (tetragonal y
monoclinica). Los dos polimorfos tienen un sistema tridimensional de tres
tipos de canales abiertos a través de 12 miembros, de seccion eliptica y
perpendiculares entre si, coincidiendo con los tres ejes cristalogréficos, con
unas cavidades en el cruce de los tres canales con dimensiones entre 9 y 10 A.

Los canales paralelos a los ejes a y b son rectos y tienen un didmetro medio de
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7.6 x 6.4 A, mientras que los paralelos al eje c tienen un didmetro de 5.5 x 5.5 A

[7].

asod
e

La zeolita USY o también conocida como ultraestable Y, posee también

Figura 3.3.- Estructura de la zeolita BETA [7]

una estructura de poro grande, andloga a la zeolita tipo Faujasita, aunque con
diferencias marcadas, tanto en composicién quimica como en propiedades.
Esta zeolita presenta un alto contenido en silicio, con relaciones atémicas Si/ Al
= 5.6 - 61, debido a la eliminacién de atomos de aluminio en el proceso de
desaluminizacién de la zeolita Y. El espacio dejado por los 4tomos de aluminio
es ocupado por grupos Si(OH)s, proporciondndole a la zeolita una mayor
estabilidad térmica, mejorando su fortaleza dcida y aumentando el tamafio de
poro, tanto de las cavidades como de sus canales. Este nuevo sistema de poros
permite el acceso al interior del cristal de la zeolita a moléculas mas grandes.
Las unidades bésicas de esta zeolita son anillos dobles de 6 miembros,
formando una jaula tipo sodalita, y grandes cavidades de 4 ventanas de 12
anillos, que se conocen como superjaulas. Las conectividades de estas jaulas
permiten a las moléculas difundir en las tres dimensiones dentro del interior

del cristal [9].
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Figura 3.4.- Estructura de la zeolita USY [7]

3.2.- Medidas de la actividad catalitica

3.2.1.- Reaccién catalitica de transesterificacién de triglicéridos y

esterificacion del dcido oleico

Para el estudio de la reaccion de transesterificacion de triglicéridos, en
condiciones heterogéneas, se ha usado aceite de girasol como materia prima
(Diasol, 0.2° 4c.), y un reactor discontinuo de mezcla completa conectado a un
sistema refrigerante y atmosfera de N2 (Air Liquide, 99.995%) (Fig. 3.5). Previo
al proceso catalitico, se procedié a la activacién térmica del cincato calcico
dihidrato durante 1 hora, para transformarlo en los correspondientes 6xidos de
cinc y calcio, empleando para ello un horno tubular (PID, TIC1), con una
rampa de calentamiento de 20°C/min y bajo un flujo continuo de He (Air
Liquide, 99.999%), hasta alcanzar la temperatura elegida. Una vez concluida la
fase de activacion y sin desconectar la corriente de He, el catalizador se vertio
dentro del reactor de tres vias sumergido en un bafio de silicona (Cosela
LBSII), conteniendo 15 g de aceite de girasol a la temperatura de reaccion. A

continuacion, se adicioné metanol (Sigma-Aldrich, 99.8%) a la mezcla de
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aceite-catalizador y rapidamente se puso el reactor en atmodsfera de N>, ademds
de conectarse la agitacién magnética a 600 rpm. Este procedimiento se ha

empleado para las reacciones de metandlisis y etanélisis de triglicéridos.

Para el andlisis de las muestras, se recogieron alicuotas de 1.5 mL a
diferentes tiempos de reaccioén, se filtraron a vacio con micro-filtros de 0.45 pm
(VWR, PTFE) y se adicion6 1 mL de una disolucién 0.1 M de HCI (Rectapur,
35%), asegurandose de esta forma la completa eliminacién y neutralizacién del
catalizador. Posteriormente, se afiadi6 1.5 mL de diclorometano (GPR
Rectapur) y se agit6 vigorosamente, dando lugar a la formacion de dos fases: la
fase éster conteniendo diclorometano, MG, DG, TG y FAME ( y algunas trazas
de metanol y glicerol) y la fase polar conteniendo glicerol, metanol, HCI y
trazas de cloruros de metales y éster. El diclorometano y las trazas de metanol
se eliminaron de la fase éster mediante evaporaciéon a 90°C en un bafio de
arena durante 5 horas. La preparacion de las muestras se realizé disolviendo
80 uL de esta fase éster en matraces aforados de 10 mL, usando isopropanol-

hexano como disolvente (5:4, v/v) (Prolabo, 99.8 %-Prolabo, 98%).

4

Figura 3.5.- Esquema representativo del sistema de reaccién para la transesterificacion de

triglicéridos
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La reaccion de esterificacion heterogénea dcida del dcido oleico (Aldrich,
90%), empleando la resina iénica Amberlyst-15 (Sigma-Aldrich, dry hydrogen)
como catalizador, se llevo a cabo utilizando también el sistema de reaccién
esquematizado en la Fig. 3.5. A diferencia de la reaccién de transesterificacion,
este procedimiento no requiere una etapa previa de activacién del catalizador,
ni condiciones de atmodsfera inerte. Se ha usado el 1,2,3,4-tetrahidronaftaleno
(tetralina) (Sigma-Aldrich, 99%) como patrén interno, con el objetivo de
controlar las posibles pérdidas de metanol. El patrén interno de tetralina se
encontraba formando parte de una disolucién con metanol, cuya relacion
metanol/tetralina fue de 1:1.1210-3 v/v. En un ensayo tipico, se precalentaron
5 g de 4cido oleico a la temperatura de reaccién (64.7°C) dentro del reactor de
tres vias. Seguidamente, se introdujo un 10% en peso de Amberlyst-15 respecto
al acido oleico, asi como metanol con una relaciéon molar de metanol:acido
oleico de 35:1. Finalmente, se cerro el reactor y se activo la agitacion magnética
a 600 rpm para favorecer el contacto entre el 4cido oleico y el metanol, y en ese

momento se comenzo6 a contabilizar el tiempo de reaccion.

A diferentes tiempos de reaccion se recogieron alicuotas de 1.5 mL,
que se filtraron a vacio con micro-filtros de 0.45 pm. En el caso de la
Amberlyst-15, el proceso de separaciéon del catalizador fue sencillo, ya que la
resina conservo su forma esférica original después de reaccién. Las muestras se
prepararon disolviendo 150 pL en isopropanol-hexano (5:4 v/v) como

disolvente, en matraces aforados de 2 mL.

Para los ensayos de reutilizacion del catalizador en ambas reacciones,
los productos de reacciéon se centrifugaron a 700 rpm durante 7 minutos, para
minimizar las pérdidas de catalizador entre ciclos de reutilizacion. En el caso
del cincato céalcico, se evité al maximo el contacto del catalizador con el CO»

atmosférico, estando siempre cubierto o bien por la fase éster, o bien por el
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aceite de girasol del siguiente ciclo de reutilizacién. Asi se elimina la necesidad

de una etapa previa de activacion entre ciclos de reutilizacion.

La identificaciéon y cuantificaciéon de los productos de las reacciones
de transesterificaciéon y esterificacion se realizaron mediante cromatografia
liquida de alta resolucién (HPLC), usando un equipo Jasco que dispone de una
bomba de gradiente cuaternario (PU-2089), un detector ultravioleta (MD-2015),
un inyector automético (AS-2055) y un horno de columna (co-2065). La
columna cromatografica utilizada fue PHENOMENEX LUNA C18 de fase
reversible (250 mm x 4.6 mm, 5 pm). Los eluyentes se microfiltraron (0.45 pm)
y desgasificaron con He. Se emple6 un gradiente lineal desde 100% de metanol
(Sigma-Aldrich, GC gradient) hasta 50% metanol + 50% mezcla
isopropanol/hexano (5:4, v/v). El analisis de los ésteres alquilicos, asi como los
MG, DG y TG, se llev6 a cabo a una longitud de onda A = 205 nm, mientras el
analisis del patrén interno se realiz6 a una A = 212 nm . Los volimenes de
inyecciéon utilizados fueron de 15 puL con una velocidad de elucién de 1

mL min-. La temperatura de la columna se mantuvo constante a 40°C.

3.2.2.- Reaccion de deshidrataciéon de D-xilosa a furfural

Para la reaccion de deshidrataciéon de D-xilosa se ha realizado
mediante batch, usando un reactor de vidrio de 15 mL, con tapén roscado de
teflon (Sigma-Aldrich, Ace pressure tube), capaz de soportar presiones de
hasta 10 bares. Inicialmente, se adicionaron 50 mg de catalizador y 150 mg de
D-(+)-xilosa (SigmaUltra, >99%) al reactor, y seguidamente 1.5 mL de agua
desionizada y 3.5 mL de tolueno para realizar la reaccion en un sistema
bifasico. Antes de llevarse a cabo la reaccion, el tubo de vidrio se purgé con N
(Air Liquide, 99.995%) y se agit6 durante varios minutos a temperatura

ambiente para disolver completamente la D-xilosa. El reactor se sumergi6 en
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un bafio de silicona (Cosela LBSII) con control de temperatura y agitacion
magnética a 600 rpm. Transcurrido el tiempo de reaccién, ésta se ha

interrumpido introduciendo el reactor en agua fria.

Para la identificacién y cuantificacién de los productos, se anadieron
420 uL de tetralina (Sigma-Aldrich, 99%) como estandar interno de la fase
organica, con el objetivo de recalcular el rendimiento de la reaccién en el
hipotético caso que se produjeran pérdidas de fase organica. Las diferentes
fases se separaron y filtraron con microfiltros de 0.45 um (VWR, PTFE). La
preparaciéon de las muestras de la fase acuosa se realiz6 mediante dilucién de
250 uL con agua desionizada en matraces aforados de 5 mL, mientras que se
tomaron 500 uL de la fase organica y se diluyeron con metanol en matraces de
10 mL (Sigma-Aldrich, 298%). El analisis de la D-xilosa y los productos de
reaccion se ha realizado mediante cromatografia liquida de alta resolucién
(HPLC), empleandose el mismo equipo Jasco descrito en el apartado 3.2.1, pero
con un detector adicional de indice de refraccién (RI 2031 Plus). Las fases
moviles se microfiltraron (0.45 pm) y desgasificaron con He. La D-xilosa y
furfural presentes en la fase acuosa se separaron en una columna
PHENOMENEX REZEX RHM-Monosacharide H+(8%)C18 (300 mm x 7.8 mm,
5 pm), empleando como fase mévil una disolucion de 0.01 M de H>SO4 en
régimen isocrético a 80°C, con un flujo de 0.4 mL minl. La tetralina y furfural
presentes en la fase organica se separaron en una columna PHENOMENEX
LUNA C18 de fase reversible (250 mm x 4.6 mm, 5 um), empleando como fase
movil metanol en régimen isocratico a temperatura ambiente, con un flujo de
0.5 mL minl. La D-xilosa se determiné con un detector de indice de refraccion
(RID), mientras que la cuantificaciéon del resto de productos de reaccién se
llevé a cabo mediante un detector de UV a diferentes longitudes de onda,

siendo A = 224 nm para la tetralina y 285 nm para el furfural.
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3.2.3.- Reaccion de acetalizacion de furfural a furfural dietilacetal

La reacciéon de acetalizacion se llevé a cabo a temperatura ambiente
en un reactor de vidrio de 15 mL (Sigma-Aldrich, Ace pressure tube), capaz de
soportar presiones de hasta 10 bares y con agitaciéon magnética. Las zeolitas
(Zeolyst International) empleadas en la reaccién se suministraron en su forma
NHy*, siendo necesario un pre-tratamiento a 550°C, durante 6 horas
empleando una rampa de 1°C ‘min’, para obtenerlas en su forma proténica
(H*). En un ensayo catalitico tipico, se emplearon 80 mg (0.8 mmol) de furfural
(Sigma-Aldrich, 99%), 75 mg de zeolita y 4 g (87 mmol) de etanol absoluto
(Kemetyl, 99.9%), y la reaccion se realizé bajo agitacion magnética. Concluido
el tiempo de reaccion, se adicionaron 25 mg (0.2 mmol) de naftaleno (Aldrich,

99+%) como patrén interno.

Los ensayos de reutilizacion del catalizador se realizaron evaporando
el disolvente en una estufa a 90°C, y calcinando posteriormente el catalizador a
550°C durante 6 horas, con una rampa de calentamiento de 1°C min, con el
objetivo de eliminar todos los componentes adsorbidos sobre la superficie del
catalizador. Finalmente, el catalizador se introdujo nuevamente en el interior

del reactor de vidrio para el siguiente ciclo de reutilizacién.

Las muestras se microfiltraron (0.45 pm) y el analisis cuantitativo se
realiz6 mediante cromatografia de gases empledndose un equipo Agilent 6890
N, acoplado a un detector de ionizacion de llama (FID) y una columna capilar

(HP-5, 30.0 m x 320 pm x 0.25 pm).
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3.3.- Técnicas de caracterizacién fisico-quimica

En este apartado se describen las diferentes técnicas de
caracterizacion fisico-quimica utilizadas para obtener informacién acerca de las
propiedades estructurales, texturales y &cido-base de los catalizadores
preparados. El objetivo es elucidar las relaciones estructura-actividad que
permitan explicar y optimizar el comportamiento catalitico de los catalizadores
en los diferentes procesos abordados en la investigacion descrita en esta
Memoria. Asi, se podran sintetizar catalizadores solidos, de acidez controlada,
estables en el medio de reaccion, reutilizables y altamente selectivos hacia los
productos deseados. El fundamento de cada una de las técnicas se describira
brevemente, aportando las especificaciones de cada uno de los equipos

empleados.
3.3.1.- Andlisis elemental (EA)

Esta técnica permite conocer de forma simultanea el contenido total
de Carbono, Hidrégeno, Nitrégeno y Azufre presente en compuestos

organicos e inorganicos, tanto en estado sélido como liquido.

El fundamento de esta técnica se basa en la oxidacién total de la
muestra mediante su combustiéon completa, en condiciones 6ptimas (950-
1300°C, atmosfera de oxigeno puro). Los productos de combustiéon son gases
simples de los elementos mencionados (CO2, N2, H2O y SO»). Estos gases se
arrastran mediante un gas portador (He), separados mediante diferentes
técnicas (columnas cromatograficas) y medidos en sensores individuales y
selectivos mediante celdas de infrarrojo. Una vez concluido este analisis, los

gases se eliminan para medir el N2 por termoconductividad diferencial [10].
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El analisis elemental se realiz6 empleando un microanalizador
elemental LECO modelo CHNS-932, acoplado a un horno pirolitico LECO VTF
900.

3.3.2.- Espectroscopia de absorcion (AAS) y emision atémica (AES)

Las espectrometrias de absorcién y emision atémica son técnicas
capaces de detectar y determinar cuantitativamente la mayoria de los
elementos del sistema periddico con alta precisién, permitiendo ademads el
analisis a nivel de trazas de la mayoria de los elementos quimicos. El
fundamento general de ambas técnicas se basa en la nebulizacién, ruptura de
enlaces para obtener atomos en su estado fundamental y excitado. En el caso
de la absorcién atémica, se cuantifica la cantidad de energia (A) absorbida por
los atomos o iones al pasar de su estado fundamental a su estado de excitacion.
La emision atomica mide la energia que desprenden los atomos o iones libres
en su estado excitado hacia su estado fundamental. La longitud de onda
emitida o absorbida es caracteristica de cada elemento, permitiendo su
identificacion, mientras que conociendo la intensidad de la radiacién a esa
longitud de onda especifica, y utilizando la ley de Lambert-Beer se determina

la concentracién del elemento estudiado.
3.3.2.A.- Espectros de adsorcion (FAAS) y emisién atomica de llama (FAES)

Esta técnica se empled para analizar las concentraciones (ppm) de Ca
y Na en las muestras de biodiésel. Para ello, se utilizé6 un espectrémetro
VARIAN SpectraAA, constituido por un nebulizador de flujo concéntrico, una
lampara de catodo hueco de Ca y una llama, empleando como combustible
acetileno y como comburente oxigeno, consiguiendo temperaturas del orden

de 2000°C.
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La determinacion del Ca se llevo a cabo mediante absorcion atémica,
empledndose una corriente de lJampara de 10 mA, una rendija monocromadora
s6lida de 0.2 nm y una longitud de onda de 239.9 nm. El anélisis de Na se
realiz6 mediante emision atémica, utilizando una rendija monocromadora de 1

nm y una longitud de onda de 589.0 nm.

3.3.2.B.- Espectrocospia de emision atomica por acoplamiento de plasma inducido

(ICP-AES)

Esta técnica permite la determinacién multielemental a niveles de
traza y ultratraza, partiendo de muestras en disolucion acuosa o aceite. La
espectroscopia de emision por plasma de acoplamiento inducido se
fundamenta en el analisis de la radiacién ultravioleta-visible caracteristica de
cada elemento quimico emitida durante su relajacién, tras haber sido excitado
en un plasma. Esta técnica permite alcanzar temperaturas de excitacién del
orden de 5700°C, utilizdndose principalmente en el analisis de elementos

metalicos.

Esta técnica se ha empleado para evaluar el grado de lixiviacién de la
fase metalica de los fosfatos mesoporosos en la reacciéon de deshidratacion de
D-xilosa, y para ello se utiliz6 un espectrometro Perkin Elmer modelo ELAN

DRC-e.
3.3.3.- Andlisis térmico diferencial y termogravimétrico (DTA-TG)

Mediante el anélisis termogravimétrico se obtiene informacién sobre
la estabilidad térmica del s6lido estudiado, mediante el estudio de la variacion
de la masa en funcién de la temperatura. El analisis térmico diferencial se basa
en la determinacién de los efectos térmicos asociados a transiciones de fase y
reacciones (endotérmicas o exotérmicas) que experimenta la muestra al

someterla a un incremento de temperatura.
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El analisis térmico diferencial y termogravimétrico se llevé a cabo con
15 mg de muestra, bajo un flujo de 100 mL min! de N2 y con una rampa de
calentamiento de 5°C min?! desde temperatura ambiente hasta 1000°C. El
equipo empleado fue un T. A. Instrument modelo SDT-Q600, con médulo DSC-
TGA.

3.3.4.- Andlisis y deteccién de los gases desprendidos en los andlisis

térmicos (EGA)

La deteccion o el analisis de los gases desprendidos en un proceso
quimico o fisico en funcién de la temperatura constituyen la base de las
técnicas de Deteccion de los Gases Desprendidos (EGA). Este término general
engloba un amplio grupo de técnicas experimentales que incluyen la deteccién,
cuantificacién y la identificacion de los gases desprendidos durante un analisis

térmico.
3.3.4.A.- Andlisis de los gases emitidos por espectrometria de masas (EGA-MS)

Esta es una técnica utilizada para determinar la naturaleza y cantidad
de productos volatiles generados durante un analisis térmico. Mediante el
acoplamiento a un espectrometro de masas, es posible determinar la naturaleza
de los gases desprendidos durante el tratamiento térmico de la muestra. Cada
compuesto tiene un patrén de descomposiciéon caracteristico, para una
atmosfera de tratamiento determinada, que puede utilizarse para relacionarlo

con las masas desprendidas y detectadas en el equipo.

La técnica EGA-MS se ha usado para estudiar la estabilidad del
cincato calcico dihidrato, siguiendo la evolucién de las sefiales de H.O y CO»
procedentes de su descomposicion, monitorizando los fragmentos m/z =18 y

44. Para la realizacién de estos ensayos se utilizo un espectrémetro de masas
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BALZERS Prisma QMS 200, conectado a la salida del reactor para medir los

gases generados.
3.3.4.B.- Desorcion térmica programada (TPD) de moléculas sonda

Esta técnica se basa en el estudio de la desorcion de moléculas sonda
acidas o basicas, previamente adsorbidas sobre el catalizador sélido, donde la
temperatura de desorcién nos informa sobre su fortaleza 4cido-basica y su
cuantificaciéon se deduce a partir de las areas bajo las curvas de desorcién
obtenidas. En este sentido, la forma e intensidad de estas curvas de TPD que se
obtienen al calentar la muestra saturada del adsorbato nos da informacion
sobre la capacidad de adsorcién y la fuerza de interaccién adsorbato-

adsorbente.

El dispositivo analitico empleado para la obtencién de las curvas TPD
consiste en un horno donde se sitta la muestra, por la que se hacen pasar
diferentes combinaciones de gases, puros o mezclados, que se conecta a la
salida del horno con un detector de conductividad térmica (TCD) que

cuantifica los gases desprendidos.

La muestra se satura con el gas de estudio (NHs;, CO.) a baja
temperatura (100°C). Posteriormente, se eliminan las moléculas fisisorbidas
mediante una corriente de gas inerte (He), y finalmente, se calienta el s6lido

siguiendo una rampa de temperatura y analizando los gases de salida.

‘La desorcion térmica programada de amoniaco (TPD-NH3) es una técnica
que utiliza una molécula sonda basica como el amoniaco para determinar la
acidez de solidos. El amoniaco tiene la capacidad de neutralizar tanto los
centros acidos de Bronsted como de Lewis. La temperatura de aparicion de las
bandas de desorciéon del NH3 se relaciona con la fortaleza 4cida, siendo mayor

cuanto mas elevada sea la temperatura necesaria para desorber las moléculas
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de NHs. Ademas, el drea bajo las curvas de desorciéon nos da informacion

cuantitativa de la concentracion de sitios acidos.

‘La desorcion térmica programada de CO, (TPD-CO3) es una técnica para
determinar la fortaleza y concentracion de sitios basicos presentes en un sélido.
Al igual que le ocurre a la TPD-NHj;, cuanto mayor temperatura sea necesaria
para observar la sefial de desorcion del COz mas elevada serd la fortaleza
basica de los sitios basicos de los que se desorbe esta molécula. Sin embargo,
no existe una escala definida para cuantificar el grado de basicidad de un
compuesto, por lo que esta técnica se utiliza para estudiar la fortaleza relativa,

asi como el niumero relativos de sitios basicos de diferentes catalizadores.

Las medidas de TPD-NHj3; y TPD-CO: se realizaron en un reactor tipo
U, empleando como gases portadores NH; (Air Liquide, 99.9%) y COz (Air
Liquide, 99.999%), dentro de un horno tubular y utilizando un cromatégrafo

de gases Shimadzu GC-14A como TCD.

3.3.5.- Difraccion de rayos X (XRD)

La difraccion de rayos X es una herramienta muy ttil en la
caracterizacion de compuestos cristalinos, pudiéndose llegar a resolver su
estructura, y facilitando la identificaciéon de las fases cristalinas presentes sobre
un sélido. El fundamento de esta técnica se basa en la incidencia de un haz de
rayos X sobre la muestra, que produce el fenémeno de difraccion, debido a que
la longitud de onda de esta radiacién es del mismo orden de magnitud que las
distancias interatémicas presentes en los sdlidos ordenados. Estas distancias
entre planos se deducen mediante la Ley de Bragg (n A = 2+ senf). Las
intensidades y posiciones de los rayos difractados nos permiten obtener un
mapa tridimensional de densidades electrénicas de la muestra, después de un
tratamiento matematico de los datos. En estas condiciones, cada sustancia

cristalina presenta su propio difractrograma, siendo una auténtica huella
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dactilar del mismo y permitiendo de esta forma su identificacién en cualquier

mezcla donde se encuentre presente.

Los estudios por difraccion de rayos X se realizaron empleando un
difractémetro Philips X’Pert PRO MPD que consta de cargador automatico y
portamuestra giratorio, con radiacién CuKay (1.5406 A). En el camino del haz
incidente, el sistema Optico de este equipo consta de un monocromador
primario del tipo Johansson con un cristal de Ge (111), que proporciona una
radiacion estrictamente monocromaética Cu Kou. Para el caso de las medidas a
alto angulo, las rendijas de divergencia y antidivergencia se fijaron a 1/2° y se
utilizaron rendijas Soller (haz incidente y difractado) de 0.04 rad. En el caso de
las medidas a bajo angulo, estas rendijas se fijaron a 1/16° y se emplearon
rendijas Soller de 0.02 rad. El sistema de deteccién consiste en un X’Celerator
RTMS (Real Time Multiple Strip) constituido por 128 detectores de silicio
colocados en linea, con la longitud activa al maximo para las medidas a alto
angulo, y al minimo a bajo angulo. Las medidas se realizaron entre 10° y 70°
(20) con un equipo Siemens D5000 con geometria (6/26) Bragg-bajo angulo,
ambas durante 30 minutos, con un tamafio de paso de 0.0167°. El tubo trabajo a

45 kV y 40 mA y la muestra no se giré durante la medida.
3.3.6.- Espectroscopia infrarroja por transformada de Fourier (FTIR)

La espectroscopia infrarroja (IF) estudia la interaccién entre la materia
y la radiacién infrarroja, radiacién que corresponde a la regién del espectro
electromagnético que abarca las longitudes de onda entre 0.7 y 1000 pm. La
region infrarroja se divide en tres regiones denominadas infrarrojo cercano
(NIR) (A= 0.7-2.5 pm), infrarrojo medio (MMIR) (A= 2.5-25 pum) e infrarrojo
lejano (FTIR) (A= 25-1000 pm). Este tipo de espectroscopia es sensible a la
presencia de grupos funcionales en una molécula y se puede aplicar tanto a

muestras solidas, liquidas y gaseosas. Esta técnica permite identificar especies
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quimicas a través de la determinacién de la frecuencia a la que los distintos
grupos funcionales presentan bandas de absorcion en el espectro IR. Esto es
debido a que cuando una molécula absorbe radiacién infrarroja, la vibracion
intramolecular con frecuencia igual a la de la radiacién, aumenta la intensidad
generando sefales con frecuencias que corresponden a la vibracién de un
enlace especifico. El espectrometro de IR con transformada de Fourier permite
la obtenciéon de espectros de forma rapida, precisa y con relaciones
Senal/Ruido (S/N) elevadas. Ademads, la intensidad de estas bandas puede

utilizarse para determinar la concentracién de las especies en la muestra.

La transformacién de Fourier se usa como método matematico para el
desarrollo en serie de la curva obtenida, constituida por la sumatoria de senos

y cosenos de las distintas frecuencias 6pticas que componen la radiacion.

Los espectros infrarrojos por transformada de Fourier se obtuvieron

con un equipo SHIMADZU FTIR-8300 con detector estandar.
3.3.7.- Adsorcion-desorcién de N> (-196°C)

La adsorcién fisica (fisisorcion) de gases y vapores (adsorbatos) en
solidos (adsorbentes) es una de las técnicas mds ttiles en el estudio de la
textura porosa de solidos. Los pardmetros a determinar son el drea superficial
(o superficie especifica), el volumen y la distribucion de tamafo de poros. Para
ello se recurre a la adsorciéon de un gas (N2, CO, etc.) a temperatura de
ebulliciéon constante (-196C° para Nz, 0 C° para CO»), obteniéndose la isoterma
de adsorcion-desorcion. Los datos se pueden determinar gravimétricamente,
midiendo la ganancia de peso experimentada por la muestras tras la adsorcion
a cada presion relativa; y/o volumétricamente, mediante el calculo de la
cantidad adsorbida por la aplicaciéon de las leyes de los gases a presion y
volumen de adsortivo, antes y después de la adsorciéon. La isoterma de

adsorcién representa el volumen del gas adsorbido por gramo de catalizador
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frente a la presiéon de equilibrio, expresada como presiéon relativa (P/Po),
donde Py es la presion de saturacion del gas a su temperatura de ebullicién. El
analisis de las ramas de adsorcién-desorcién nos aporta informacién sobre la
porosidad del material, y la superficie especifica se determina mediante la

ecuacion de BET (Brunauer, Emmett y Teller).

La determinacién de las propiedades texturales de los catalizadores
s6lido se realiz6 a partir de las isotermas de adsorcién-desorcion de nitrégeno
a -196°C en un analizador automatico de &rea superficial y porosidad

Micromeritics ASAP 2020.
3.3.8.- Microscopias electrénicas de transmisién (TEM) y de barrido (SEM)

La microscopia electrénica es una técnica que nos permite obtener
informacién local de la muestra a estudiar, del orden de 10 nm de didmetro en
el caso del microscopio electréonico de barrido (SEM) y por debajo del

nandémetro para el microscopio electrénico de transmisiéon (TEM).

La microscopia electronica de transmision (TEM) se emplea para el
estudio de la morfologia, dimensiones y localizacion de particulas, ademas de
proporcionar informacién sobre la estructura cristalina de los materiales. El
fundamento de esta técnica consiste en acelerar un haz de electrones orientado
mediante lentes electromagnéticas y proyectado sobre una muestra muy
delgada (0.1-0.5 micras de espesor) situada en una columna de vacio. Los
electrones del haz pueden atravesar la muestra o ser dispersado al chocar con
un atomo de la muestra. De este modo, se obtiene informacién estructural
especifica de la muestra, segin las pérdidas especificas de los diferentes
electrones del haz. El conjunto de electrones que atraviesan la muestra son
proyectados sobre una pantalla fluorescente formando una imagen visible, o

sobre una placa fotografica registrando una imagen latente.
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Las micrografias electrénicas de trasmisiéon se obtuvieron con un
microscopio de transmisiéon de alta resolucién Philips CCCM 200 Supertwin-
DX4. Previamente las muestras se dispersaron en etanol y se colocaron en una

rendija de Cu de 3.5 mm de diametro.

La microscopia electronica de barrido (SEM) es una técnica muy
empleada en el estudio de la topografia de superficies a escalas nanométricas y
micrométricas; ademads, proporciona una visiéon tridimensional de la zona de
estudio, gracias a la gran profundidad de campo y al efecto de sombreado. La
muestras deben ser conductoras; en caso contrario, las muestras deben ser
metalizadas superficialmente. El funcionamiento de esta técnica se basa en el
barrido con un haz focalizado de electrones (5-30 KeV) bajo condiciones de
ultra alto vacio del drea a analizar de la muestra. Estos electrones chocan con la
superficie provocando la emisiéon de electrones secundarios, electrones
retrodispersados, fotones con energia en el rango de rayos X y fotones con
energia en el rango visible, los cuales son captados por diferentes tipos de
detectores, proporcionando informacién sobre la morfologia superficial, la
distribucién de los elementos quimicos, la composicién local, asi como la

estructura de bandas de la muestra.

Las micrografias electrénicas de barrido se obtuvieron con un equipo
JEOL JSM-840. Las muestras se colocaron sobre un tambor de aluminio y se

cubrieron con una fina capa de oro utilizando un JEOL Sputter JFC 1100.
3.3.9.- Espectroscopia fotoeléctrica de rayos X (XPS)

Esta técnica proporciona informaciéon de la composiciéon quimica
elemental a nivel superficial (hasta 20 A de profundidad, exceptuando el H y
He), el estado de oxidacién de cada elemento, detectindose concentraciones de

elementos del orden de 0.1%, asi como la composiciéon de sistemas
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multicomponentes. Esta técnica permite estudiar la superficie tanto de

materiales conductores como aislantes.

Su fundamento tedrico se basa en el efecto fotoeléctrico, ya que al
irradiar sobre una muestra con fotones de energia superior a la de ligadura de
los electrones de los 4tomos, los electrones salen de la muestra con una energia
cinética igual al exceso de energia del foton respecto a la citada energia de

ligadura:
Ec = h V- Eb - (p

donde Ec es la energia cinética del electrén emitido, h v la energia de
excitacién, Ep la energia de ligadura del electron excitado y ¢ la funcién de

trabajo del espectrometro.

Un espectro XPS representa la intensidad de flujo de electrones
emitidos por la muestra en funcion de su energia cinética o, mads
frecuentemente, frente a la energia de ligadura de los mismos. Cada elemento
se identifica por una determinada energia de ligadura. Ademads, esta técnica
permite llevar a cabo medidas cuantitativas, debido a que la intensidad de la
linea fotoelectrénica es proporcional al ntimero de dtomos de ese elemento

presentes en la muestra.

Los espectros XPS se obtuvieron con un espectrémetro Physical
Electronic PHI 5700, equipado con un analizador de electrones hemisférico
multicanal Electronics 80-365B y una fuente de excitacion de rayos X de Mg K.
(hv=1253.6 eV). Los espectros de alta resolucion se registraron mediante un
analizador hemisférico concéntrico en modo de paso constante de energia de
29.35 eV, usando un érea de andlisis de 720 um de didmetro. La energia de
ligadura se determiné con una precisién de 0.1 eV, y se us6 como referencia la

sefial C 1s del carbono adventicio a 284.8 eV. La presién en la camara de
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analisis se mantuvo inferior a 5106 Pa. Se utiliz6é el software PHI ACCESS

ESCA-F V6 para la adquisicién de datos y analisis. Se rest6 de las sefiales un

fondo de tipo Shirley. Los espectros registrados siempre se analizaron con

curvas de tipo Gauss-Lorentz, con el fin de determinar con mayor precision la

energia de enlace de los niveles atémicos de los diferentes elementos.
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Produccién de biodiésel

En este Bloque se recogen y discuten los resultados de la
caracterizacion de catalizadores basados en una mezcla de 6xidos de calcio y
cinc obtenida mediante tratamiento térmico del cincato cdlcico dihidrato, y de
su comportamiento catalitico en la reacciéon de transesterificacion de

triglicéridos.

Ademéds, teniendo en cuenta las limitaciones que exhiben los
catalizadores bésicos cuando se emplean aceites vegetales de baja calidad,
como son los aceites de fritura, que pueden presentar un alto contenido en
acidos grasos libres (FFAs), se ha estudiado la disminucion del indice de acidez
mediante la reaccion de esterificacion de FFAs, previa al proceso de
transesterificacion. Para ello, se ha realizado un estudio de la reacciéon de
esterificacion de acidos grasos empleando diferentes catalizadores sdlidos

acidos, mediante catalisis heterogénea.

4.1.- Caracterizacion del cincato calcico dihidrato

La sintesis del cincato célcico dihidrato se ha realizado segun la
metodologia descrita en el Apartado 3.1.1. Este hidréxido doble de calcio y cinc
se ha caracterizado mediante distintas técnicas fisico-quimicas, con el objetivo
de evaluar su estabilidad térmica y poder elucidar la naturaleza de las especies

resultantes después de su activacion a diferentes temperaturas.

Mediante difraccién de rayos X (XRD) se ha confirmado que se ha
sintetizado cincato célcico dihidrato cristalino, CaZn2(OH)s 2H2O (Fig. 4.1), ya
que sus caracteristicas sefiales de difraccion, estrechas e intensas, se han
observado a angulos 26 de 14.20, 17.71, 21.52, 28.42 y 36.47°, asignandose a las
reflexiones de los planos 100, 011, 120, 200 y 211, respectivamente, lo que
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confirma también que este sélido cristaliza en el sistema monoclinico (PDF 025-
1449). Ademads, en este difractograma se distinguen varios picos menos
intensos, a angulos 26 de 31.72, 34.38, 36.23, 47.54 y 56.42°, que pueden
atribuirse a la presencia de trazas de 6xido de cinc (ZnO) de estructura
hexagonal (PDF 36-1451). Esto se explicaria por la utilizacion de un pequefo

exceso de ZnO durante la sintesis propuesta por Ziegler y Johnson [1].

1 1 Cincato Calcico
2 Oxido de Cinc

Intensidad (u. a)

1 1 2 1 2
H L o H,\ZAZAIA | | | 2“
: : : : :
20 40 60
20 (°)

Figura 4.1.- Difractograma del cincato célcico dihidrato

Hay que destacar la ausencia de sefales de difraccion que pudieran
asociarse a la existencia de carbonato célcico, que suelen aparecer en los
difractogramas de rayos X en otros compuestos basados en calcio, tales como

CaO y Ca(OH)., por reaccién con el diéxido de carbono atmosférico.

La transformacién del cincato calcico dihidrato en mezcla de sus
correspondientes 6xidos, mediante tratamiento térmico, se ha estudiado por

termodifraccién de RX, siendo esta técnica una herramienta muy util para
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seguir la evolucion térmica de materiales. Se registraron difractogramas cada
100°C, desde temperatura ambiente hasta 800°C, para posteriormente dejar
enfriar la muestra hasta temperatura ambiente y registrar su difractograma.
Ademas, se ha analizado el comportamiento térmico del cincato célcico
mediante andlisis térmico diferencial y termogravimétrico (DTA-TG), de
manera que esta técnica, junto con la termodifraccion de RX, ha permitido
relacionar los fenémenos térmicos y las pérdidas de peso con las
modificaciones estructurales del cincato calcico dihidrato. En la Fig. 4.3 se
aprecia céomo el difractograma a 100°C es completamente idéntico al
difractograma a temperatura ambiente, pudiéndose afirmar que las moléculas
de agua de hidratacion son estables hasta esta temperatura, debido a su fuerte
interaccién con los grupos hidroxilo estructurales. La estructura cristalina del
cincato calcico dihidrato confirma dicha interaccion entre los grupos

hidréxidos y las moléculas de agua (Fig. 4.2).

Figura 4.2.- Estructura cristalina del cincato calcico dihidrato
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El cincato célcico estd constituido principalmente por cadenas de
tetraedros de Zn?* rodeado por grupos hidroxilos localizados en los vértices
del tetraedro (4OH-), los cuales se encuentran compartidos con octaedros de

Ca2+ (40H- y 2H,0).

El andlisis termogravimétrico (TG) (Fig. 4.4) refleja que el agua de
hidratacién se pierde a temperaturas comprendidas entre 120 y 300°C, como
apunta la importante pérdida de peso observada en la curva TG y los efectos
endotérmicos asociados de la curva DTA a temperaturas de 129 y 167°C. La
eliminaciéon de las moléculas de agua solapa con el inicio del proceso de
deshidroxilacién del cincato calcico. Por ello, a 200°C, el difractograma de
rayos X solo exhibe los picos correspondientes a ZnO cristalino (26: 31.71,
34.38, 36.26, 47.54 y 56.42°) (PDF 36-1451), y no se aprecian sehales de
difraccién que pudieran evidenciar la presencia de especies cristalinas de

compuestos de calcio.

1 Ca(OH)2
2 CaO
3 ZnO
= 1A 3 33 3 3
=
N R 3
'd 100 A Ax A A L 43 Hn 3 AAA]
,g 200°C 3733 3 3
= 300°C 3 33 3 3
0 3
5 400°C 1 313 3 3
T |pooec 1 31339 3 3
= |e00°C 1 3713 22 3 2 3
3
700°C 1 2213 )\2 3 2 3
800°C 32 3 2 3 2 3
3
3 3
312
TA 12 5 Jl,\ 3 2 1
-

10 15 20 25 30 35 40 45 50 55 60
26 (°)

Figura 4.3.- Termodifraccion de rayos X del cincato calcico dihidrato
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En el rango de temperaturas comprendido entre 300 y 600°C,
aparecen las sefiales de difraccién asociadas al Ca(OH),, a dangulos 26 de 29.26
y 33.91°. Ademas, la curva TG y el efecto endotérmico a 372°C en la curva DTA
pueden atribuirse a la eliminacién de agua resultante de la condensacion de
grupos hidroxilos, lo que corrobora la deshidroxilaciéon del Ca(OH): en este
rango de temperaturas y su transformacion en CaO, cuyos picos de difraccion
son claramente visibles a partir de 500°C (26 a 32.12, 37.18 y 53.56°) (PDF 043-
1001). Por lo tanto, el cincato calcico dihidrato descompone térmicamente en
una mezcla de ZnO y CaO a partir de 400°C; sin embargo, se necesitan

temperaturas al menos de 500°C para la cristalizaciéon del 6xido de calcio.

100
g 1o
PO ®
& 904 E
= —
v =
T 85 b1
! @)
3 3
B 80 =)
NT) op—
- 42 =
=
75
70 : : : : : : : : :
0 200 400 600 800 1000

Temperatura (°C)

Figura 4.4.- Analisis térmico diferencial y termogravimétrico (DTA-TG) del cincato calcico

La pérdida de masa global del cincato calcico dihidrato fue de 26.3%,
correspondiendo el 20.4% al agua de hidratacion y a grupos hidroxilos,
mientras que el 5.9% restante se puede atribuir a grupos hidroxilos del
Ca(OH),. Tedricamente, la pérdida de masa del CaZny(OH)s 2H2O deberia

haber sido de 29.2% (pérdida de cinco moléculas de agua), pudiendo deberse
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la diferencia entre los valores deducidos por DTA-TG vy el teérico, al 6xido de
cinc presente junto con el cincato célcico dihidrato, ya detectado mediante
XRD (Fig. 4.1). Los datos aqui presentados de XRD y DTA-TG estin de

acuerdo con los resultados publicados por Wang y col. [2].

El contenido en calcio, tanto del precursor a temperatura ambiente
como después de su tratamiento térmico a 400°C, se determinaron mediante
espectrometria de emision atémica por acoplamiento de plasma inducido
(ICP-AES), obteniéndose valores de 19.9% y 25.1% de CaO, respectivamente.

Estos valores son cercanos a los respectivos valores tedricos de 18.2% y 25.6%.

La caracterizaciéon superficial, tanto del precursor como del
catalizador, se llevé a cabo mediante espectroscopia fotoelectronica de rayos
X (XPS). Las energias de ligadura (BE) de los distintos elementos en el cincato
calcico dihidrato antes y después de su tratamiento térmico a 400°C se recogen
en la Tabla 4.1, junto con los datos correspondientes de los compuestos
comerciales: CaO, Ca(OH)z, CaCO; y ZnO para su comparaciéon. Durante el
proceso de sintesis se utilizé hidréxido potdsico; sin embargo, cabe destacar
que ni mediante XPS ni por EDX acoplado a SEM se detect6 la presencia de
potasio en el cincato célcico, como consecuencia de los numerosos lavados con
H>O a los que fue sometido el cincato calcico dihidrato, después de separarlo

del medio de reaccién.

En la region del Zn 2ps/2 se observd una banda simétrica que se
desplaza desde un valor de 1022.0 hasta 1021.5 eV, después de la activaciéon
térmica a 400°C. Este altimo valor de energia de ligadura es muy semejante al
del ZnO comercial (1021.4 eV), confirmando de esta forma su presencia en el
catalizador. Por otra parte, el espectro fotoelectrénico en la region del O 1s del
ZnO comercial exhibi6é una banda asimétrica, que puede deconvolucionarse en

dos componentes: (i) 530.0 eV, asociada a la presencia de iones 6xidos de la red
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cristalina y (ii) 531.5 eV, atribuida a la ionizacién de especies de oxigeno para

compensar la deficiencia de carga en la superficie del ZnO [3].

Tabla 4.1.- Energias de ligadura (eV) del Zn, O, Ca y C, deducidas por XPS

Compuesto Zn 2psp O1s Ca 2psp Cls

284.9 (59)

CaO* - 531.3 346.9
289.6 (41)
284.9 (61)

Ca(OH)>* - 531.2 346.6
289.6 (39)
284.8 (52)

CaCOs* - 531.6 347.3
289.8 (48)

530.0
ZnO* 1021.4 - 284.9 (100)
531.5 sh

284.8 (85)

CaZn,(OH)s 2H2O 1022.0 531.6 347.2
289.7 (15)
530.0 (35) 346.7 (44) 284.8 (73)

Activado a 400°C 10215
531.6 (65)  347.6 (56) 289.8 (27)

*Producto comercial (Sigma-Aldrich). Entre paréntesis, porcentaje de las diferentes contribuciones

El espectro del O 1s del cincato de calcio consta de un pico simétrico a
531.6 eV, que se puede asignar al oxigeno de los grupos hidroxilo y al agua de
hidratacién (Fig. 4.5). Sin embargo, en el catalizador esta sefial es asimétrica,
presentando dos contribuciones a 530.0 y 531.6 eV, coincidiendo la de menor
energia de ligadura (530.0 eV) con el valor observado para el ZnO comercial,
confirmando la existencia de ZnO en el catalizador, mientras que la senal a
531.6 eV coincide con la del oxigeno del CaCOs (531.5 eV) (Fig. 4.6). Este dato

pone de manifiesto la presencia de carbonatos superficiales en el cincato
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calcico activado a 400°C, debido a la rdpida carbonatacién por parte del CaO,

ocurrida durante el proceso de preparacion de la muestra para analisis.

Intensidad (u.a.)

T T
536 534 532

Energia de ligadura (eV)

Figura 4.5.- Espectro fotoelectronico del O 1s del cincato calcico dihidrato

Experimental (----); Tedrico (—)

La senal del Ca 2ps;2 se puede deconvolucionar también en dos
componentes: 346.7 y 347.6 eV (Fig. 4.7). La primera asociada al 6xido de
calcio, mientras la segunda puede ser una contribucién tanto del CaCO3 como
del Ca(OH)2 superficiales. Esta carbonatacién e hidroxilaciéon superficial es
dificil de evitar con el 6xido de calcio, y proviene del contacto de la muestra
con la atmdsfera durante el proceso de preparaciéon de la muestra, antes del

analisis por XPS, como también evidencio la sefial del O 1s.
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Intensidad (u.a.)

T T T T
536 534 532 530 528
Energia de ligadura (eV)

Figura 4.6.- Espectro fotoelectrénico del O 1s, después de calcinacion a 400°C

Experimental (----); Tedrico (—; —)

Intensidad (u.a.)

T T

T T T
354 352 350 348 346 344
Energia de ligadura (eV)

Figura 4.7.- Espectro fotoelectronico del Ca 2p, después de calcinacién a 400°C

Experimental (----); Tedrico (—; —)
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Todas las muestras estudiadas presentaron dos bandas en la region
del C 1s a 284.8 eV y 298.8 eV, con la excepcién del ZnO, el cual sélo presenta
la componente a menor energia de ligadura (Tabla 4.1). La sefal a 284.8 eV se
asigna al carbono adventicio asociado a hidrocarburos (enlaces C-H), mientras
que la otra banda se debe a la existencia de carbonatos superficiales. Esto se ha
confirmado al compararlo con el carbonato célcico, donde la relacién molar
CO3%/Ca es cercana a la unidad. Esta presencia de carbonatos se ha detectado
también mediante EGA-MS (Fig. 4.8), aunque no se apreciaron por XRD. Estas

especies carbonatadas se asocian principalmente al calcio.

0,05 0,030
L 0,025
0,04
= L 0,020 %
< 0,03 !
1% g
3 L0015 =
: S
j 0,02 %
L0010 2
zé g
0,01 4 =
L 0,005
0,00 : : . : . : . : : : . 0,000
100 200 300 400 500 600 700

Temperatura (°C)

Figura 4.8.- Estudio EGA-MS del cincato célcico dihidrato

Las relaciones atémicas Zn/Ca y O/(Ca+Zn) fueron 217 y 242
respectivamente, las cuales estdn dentro del error asociado al andlisis
cuantitativo de elementos quimicos superficiales mediante XPS, ya que los
valores nominales correspondientes al cincato célcico dihidrato son 2 y 2.7,
respectivamente. Después de la activaciéon a 400°C, la relaciéon Zn/Ca se

increment6 hasta 3.89, debido a la migracion del 6xido de cinc a la superficie
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del catalizador, ya que deshidroxila a menor temperatura que el hidréxido de

calcio.

Las propiedades texturales deducidas a partir de las isotermas de
adsorcion-desorcion de N> a -196°C del precursor activado a 400°C son muy
diferentes de las correspondientes a los respectivos 6xidos de cinc y de calcio.
Asi, los valores de drea superficial BET (76.7 m2-g-1) y volumen de poro (0.144
cm3 g1) son superiores a los encontrados en bibliografia para el CaO obtenido
de la calcinacién del CaCOs[4] y ZnO [5], aunque sus valores dependen del
método empleado para su preparacion. La isoterma de adsorcion-desorcion de
N es de tipo IV segtn la clasificacion IUPAC (Fig. 4.9), caracteristica de s6lidos
mesoporosos, en la cual se observa un incremento de la adsorcién a presiones
relativas intermedias, debido al mecanismo de adsorciéon en multicapas.
Ademas, hay que destacar que la distribuciéon de tamafio de poros esta
centrada alrededor de 5 nm de diametro de poro, con un anchura a altura

media (FWHM) de 3 nm.

Las micrografias electronicas de barrido (SEM) del cincato de calcio
evidencian la presencia de cristales con forma romboidal, con un rango de
tamafnos que va desde 5 a 90 pm (Fig. 4.10). No obstante, no se observa un
cambio drastico en la morfologia después de la etapa de activacion del
catalizador a 400°C, aunque parece detectarse una disminucién del tamafio de
particulas, que exhiben formas mas irregulares (Fig. 4.11), como resultado de

los procesos de deshidratacién y deshidroxilacion.
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Figura 4.9.- Isoterma de adsorcién-desorcién de N a -196°C y distribucion de

tamafios de poros, después de activacién a 400°C

20kV X350 - 50pm 0100 29/ENE/09

Figura 4.10.- Micrografia electrénica de barrido del cincato célcico dihidrato
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20kV X350 - 50um_ 0106  29/ENE/09

Figura 4.11.- Micrografia electrénica de barrido del cincato calcico calcinado a 400°C

En la Figura 4.12 se exponen los espectros FTIR del cincato de calcio
dihidrato, recién sintetizado y después de expuesto a la atmoésfera del
laboratorio durante 14 dias. Comparando los dos espectros, no se aprecia la
aparicion de ninguna nueva banda, ni un incremento de la intensidad de las
bandas de absorcién de los grupos carbonato e hidroxilo, lo que revela la

estabilidad del precursor expuesto al aire.

En la region de las vibraciones de tension de los grupos hidroxilo, se
aprecian bandas a 3643, 3617 y 3505 cm-!. La sefial débil a 3643 cm! se atribuye
normalmente a grupos hidroxilo del Ca(OH): [6], mientras que las vibraciones
a 3617 y 3505 cm-! se podrian asociar a otros dos tipos de grupos hidroxilo. Lin
y col. analizaron el espectro del hidroxi-cincato calcico mediante espectroscopia
FTIR, llegando a la conclusion de que estas bandas se debian a las vibraciones

de tension de los iones hidroxilos [OH]- representados en el Esquema 4.1 [7].
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Esquema 4.1.- Asignacién de modos vibracionales de tensién del grupo hidroxilo [7]
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Figura 4.12.- Espectros FTIR del cincato calcico dihidrato sintetizado, y

después de 14 dias en contacto con el aire

En esta region también aparecen los modos de vibracion asociados a
la tensién del enlace O-H de las molécula de agua, mientras que la banda a
1600 cm se atribuye a la vibracion de deformacién del enlace H-O-H. La
banda a 1900 cm! puede asignarse a la deformacion de enlaces tipo Zn-O-H

[7]. Ademas, el hombro observado a 1433 cm-! podria asociarse a la presencia

184



Produccién de biodiésel

de carbonatos superficiales formados durante el proceso de sintesis, la cual no
se llev6 a cabo bajo atmosfera inerte y por lo tanto, podria haber tenido lugar la

reaccion de carbonatacion.

—TA ——100°C —— 300°C ———400°C

Absorbancia (u.a)

T
4000 3500

T T T T T
3000 2500 2000 1500 1000

Numero de onda (cm'l)

Figura 4.13.- Espectros FTIR del cincato céalcico calcinado a diferentes temperaturas

Por otra parte, se ha estudiado la evolucién de los espectros FTIR en
funcién de la temperatura de activacion, bajo atmosfera inerte de He (Fig. 4.13).
Existen dos hechos destacables: i) la desaparicién de las bandas a 3617 y 3505
cm! a temperaturas superiores a 100°C, y el desplazamiento de la vibracion
centrada a 3643 cm! a temperaturas comprendidas entre 250 y 300°C,
correspondiendo en todos los casos a vibraciones asociadas a grupos hidroxilo,
como se ha comentado previamente, y ii) la vibracion a 1900 cm! también

desaparece, debido a la deshidroxilacién de los grupos Zn-OH. Estas dos
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modificaciones indican que el cincato calcico sufre una transformacion

estructural, como se confirmé previamente mediante XRD.

Por otra parte, se observa la presencia de especies tipo carbonato por
la aparicién de la banda centrada a 1465 cm! a partir de 250°C. La cantidad de
carbonato es muy reducida, de acuerdo con los resultados mostrados por EGA-
MS, donde s6lo aparece una banda débil de desorcion de CO; a temperaturas
superiores a 600°C (Fig. 4.8). Sin embargo, estos carbonatos deben estar
presente en la superficie debido que no se detectaron senales de difracciéon de

carbonatos mediante XRD [8].

4.2.- Estudio catalitico de la transesterificacion de aceites

vegetales.

La actividad catalitica del s6lido obtenido tras la descomposicion
térmica del cincato calcico dihidrato se ha evaluado en la reaccion de
transesterificacion de aceite de girasol, empleandose tanto metanol como
etanol, bajo condiciones heterogéneas de reaccion. Las condiciones

experimentales de estos procesos cataliticos se han descrito en el Capitulo III.

Se ha evaluado la influencia de diferentes parametros experimentales
sobre el comportamiento catalitico en los procesos de metanélisis y etanélisis
de triglicéridos, y en este sentido se han optimizado la temperatura y tiempo de
activacion, concentracion de catalizador, tiempo de reaccién, presencia de dcidos grasos
libres (FFAs) y el contenido en agua en el aceite de partida. Ademas, se estudi6 el
pretratamiento del aceite mediante esterificacién usando catélisis heterogénea,
donde se ha evaluado la esterificacion de éacido oleico con metanol, en

presencia de diferentes catalizadores sélidos acidos.
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4.2.1. Estudio de la temperatura y tiempo de activacion del cincato cdlcico

dihidrato

Los datos obtenidos mediante los andlisis DTA-TG y XRD, expuestos
y discutidos en el Apartado 4.1, se utilizaron para la planificaciéon del estudio
catalitico de la influencia de la ‘temperatura de activacion” del catalizador. Como
mostraron las Figs. 4.3 y 4.4, a temperaturas comprendidas entre 120 y 400°C
se produce la descomposiciéon del cincato calcico. Por esta razém, se ha
estudiado la influencia de la temperatura de activacién del precursor sobre el

rendimiento catalitico en el proceso de metandlisis de aceite de girasol.

Como se puede apreciar en la Fig. 4.14, la temperatura de activacion
afecta a la cinética de manera considerable. Mientras que entre 400 y 800°C,
temperatura tipica de activacion del CaO [8], las cinéticas son similares,
alcanzandose rendimientos en FAME semejantes al cabo de 2 h de tiempo de
reaccion, la activacién a 350°C provoca que la velocidad de reaccién sea menor
y necesite de un tiempo de reaccién de 3 h para obtener un rendimiento similar

(>90% en FAME).

El aumento de la temperatura de activaciéon hasta 400°C hace que el
proceso de deshidroxilacion se complete y se alcance un rendimiento en FAME
superior al 85% después de solamente dos horas de reaccién, alcanzandose una
conversion completa de triglicéridos después de tres horas de reaccién. Por lo
tanto, es evidente que la temperatura de activaciéon de 400°C es suficiente para
transformar térmicamente al cincato calcico dihidrato en un catalizador bésico
activo en la reacciéon de metandlisis de aceite de girasol. A 350°C, la actividad
catalitica es menor, ya que el Ca(OH),, presente en el catalizador, como se
observé por espectroscopia FTIR (Fig. 4.13), es una especie menos activa en

esta reaccion que el CaO.
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Figura 4.14. Influencia de la temperatura de activacion del cincato célcico sobre el

rendimiento en FAME (1% en peso cincato calcico, relacion molar metanol:aceite de 12:1,

60°Cy 600 rpm)

Una vez determinada la temperatura de activacién, se ha procedido a
determinar el “tiempo de activacién’. Para ello, se realizaron diferentes ensayos
cataliticos en la reacciéon de metandlisis activando el cincato célcico a 400°C
durante 30, 60 y 90 minutos (Fig. 4.15). Cuando el catalizador se activé durante
30 minutos, no se observé formaciéon de FAME después de 1 h de reaccién,
mientras que para tiempos de activaciéon superiores, el rendimiento alcanzado
era cercano al 40%. Con el menor tiempo de activacion, sélo se logré un 75% de
rendimiento en FAME después de 3 h de reaccion. Sin embargo, cuando se
empled un tiempo de activaciéon de 60 minutos se alcanzé un rendimiento del
100% después de 3 horas de reaccién, que no se mejoré para tiempos de
activacion superiores. Por tanto, se ha optado por una temperatura de
activacion de 400°C durante 60 minutos para una completa descomposicion

del precursor.
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Figura 4.15.- Evolucién del rendimiento en FAME en funcién del tiempo de activacion del
cincato célcico (1% en peso de cincato célcico, relacion molar metanol:aceite de 12:1, 60°C y

600 rpm)

Respecto a la naturaleza de los centros activos en la reaccién de
transesterificacion, éstos se encuentran asociados a iones 6xido superficiales,
principalmente del CaO, aunque no se puede descartar el efecto promotor del
ZnO, dado que este 6xido puro no presenté actividad catalitica en estas
condiciones experimentales. Ademds, de acuerdo con la bibliografia, el 6xido
de calcio reacciona con el glicerol, en las condiciones de reaccion, para formar
el gliceroxido de calcio, que es la especie activa cuando se emplea este
catalizador. En nuestro caso, no se ha observado la presencia de glicer6xido de

calcio [4] mediante XRD, aunque puede haberse formado a nivel superficial.

Es destacable que la temperatura de activaciéon de 400°C del cincato
calcico dihidrato es muy inferior a la necesaria para la descomposicion del

carbonato de calcio para la obtenciéon de CaO puro (700 - 800°C) y poder
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alcanzar rendimientos en FAME similares [8]. Ademas, es 300°C menor que la
requerida para la mezcla de 6xidos de Ca y Zn [5], que dieron lugar a un
rendimiento en FAME del 93%, pero empledndose un 10% en peso del
catalizador, una relaciéon molar metanol:aceite de 30 y un tiempo de reaccién
de tres horas. Esto supone una importante ventaja en relacién con el coste
asociado a la activacion de catalizadores sélidos basados en 6xido de calcio,
principalmente cuando se emplean especies tipo carbonato, o que se
transformen en éstos como es el caso del oxalato o acetato, como precursores

de catalizadores heterogéneos.
4.2.2. Proceso catalitico de metandlisis para produccién de biodiésel

La Fig. 4.16 muestra el efecto de ‘la concentracién del precursor’ en la
obtencion de FAME. Como se puede observar, empleando un 4% en peso del
cincato calcico activado a 400°C y transcurrida una hora de reaccién se alcanzo
un rendimiento del 94%, aprecidndose importantes diferencias con menores
concentraciones de catalizador en periodos de tiempo cortos (1 hora). Ademas,
hay que tener en cuenta que los porcentajes representados en la Fig. 4.16 no
corresponden a las cantidades del catalizador activo, ya que después de la
activacion la pérdida de peso total es de un 25%, segtn la curva TG del cincato
calcico dihidrato. Por lo tanto, un 4% en peso del precursor corresponde a un

3% en peso de catalizador activo.

El “cincato calcico activado se ha comparado con el hidroxido potdsico’,
catalizador empleado en forma de disolucién metandlica en el proceso
homogéneo de produccién de biodiésel a nivel industrial, con el objetivo de
evaluar la cinética de ambos procesos y determinar el potencial del cincato

calcico activado en la transesterificacion de triglicéridos.
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Figura 4.16.- Influencia de la concentracion del cincato célcico en el rendimiento en FAME

(relacién molar metanol:aceite de 12:1, 60°C y 600 rpm)

Como se aprecia en la Fig. 4.17, el rendimiento en FAME del cincato
calcico activado presenta valores muy cercanos a los obtenidos en el proceso
homogéneo después de 40 minutos de reaccién, e incluso es mayor para
tiempos de reacciéon superiores, aunque hay que indicar que se us6é una
cantidad de KOH de sélo el 0.2%. Sin embargo, si consideramos que la fase
activa es el CaO, un 4% en peso del cincato célcico equivale solamente a 0.77%
en peso de CaO. La comparacién del proceso homogéneo con el heterogéneo
indica que los catalizadores s6lidos pueden alcanzar velocidades de reaccion
adecuadas para su implantacién en un proceso industrial de produccién de
biodiésel en condiciones heterogéneas, aunque es necesario mejorar la

velocidad al inicio del proceso catalitico.
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Figura 4.17.- Cinética comparativa entre el cincato célcico activado y el proceso catalitico

homogéneo (KOH) (4% en peso de cincato calcico, 0.2% KOH, relacién molar metanol:aceite

de 12:1, 60°C y 600 rpm)

Para evaluar la aplicabilidad industrial del cincato calcico como
precursor de catalizadores basicos para produccién de biodiésel, se realizaron
una serie de ensayos mas severos emulando el ‘uso de un aceite de bajo coste’, por
ejemplo, un aceite de fritura usado. Para ello, se adicionaron acidos grasos
libres (4cido oleico) y H2O al aceite de girasol refinado, utilizado en este

estudio como materia prima.

El grado de acidez de un aceite de fritura usado puede ser de 1.1° [9],
definiéndose el grado de acidez como los gramos de acido oleico por cada 100
gramos de aceite, mientras que el grado de acidez del aceite de girasol refinado
empleado en este estudio es de 0.2°. Previamente, se demostr6 que
transcurrida 1 h de reaccién con aceite de girasol refinado, se obtuvieron

rendimientos en FAME del 100%. Por el contrario, para una carga del 1% de
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cincato calcico el aumento del grado de acidez del aceite afecté en gran medida
al rendimiento del catalizador, debido a la neutralizacién de los centros béasicos
del catalizador. Con el objetivo de obtener un elevado rendimiento se aument6
la carga del precursor al 4% en peso, alcanzdndose un rendimiento en FAME
cercano al 90% para un aceite con un grado de acidez de 1.1° asi como un

rendimiento del 100% en FAME para un grado de acidez de 0.55° (Fig. 4.18).
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Figura 4.18.- Influencia en el rendimiento en FAME de la concentracién de FFAs y H>O en el
aceite de girasol (H2O y aceite refinado: 1% en peso de cincato calcico, Acidez: 4% en peso

de cincato calcico, relacién molar metanol:aceite de 12:1, 60°C y 600 rpm)

Por el contrario, la influencia del contenido en agua para el 1% en
peso de cincato calcico es de mayor relevancia, ya que la presencia de un 0.2%
de agua provoca un decrecimiento del 20% en el rendimiento en FAME,
después de 3 horas de reacciéon, mientras que con un 1% de agua el

rendimiento baja hasta el 60%. Este hecho se puede explicar teniendo en cuenta
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que el CaO se puede hidroxilar dando Ca(OH)> menos basico, y por lo tanto,
menos activo. La basicidad mdas baja del Ca(OH), también se puso de
manifiesto en el estudio de la temperatura de activaciéon del catalizador,
debido a que 350°C no es suficiente para completar la deshidroxilacién del

cincato calcico dihidrato (Fig. 4.14).

Con el fin de examinar la versatilidad del catalizador en relacién a la
‘naturaleza de la materia prima’, se ha evaluado su actividad catalitica utilizando
aceite de soja en lugar de girasol, ya que en el mercado existe una gran
variedad de tipos de aceites dependiendo de las condiciones climaticas de cada
region y del tipo de suelo, que hace que sean méas propensos para una variedad

de cultivo u otro.

Como se ha comentado previamente, el anélisis del comportamiento
catalitico se ha realizado mediante cromatografia liquida de alta resolucion
(HPLC), que nos ha permitido identificar y cuantificar la presencia de
triglicéridos y ésteres alquilicos de acidos grasos (biodiésel), mientras que los
contenidos en mono- y diglicéridos se han deducido por diferencia. En la Fig.
4.19 se muestra el cromatograma de un aceite de girasol refinado, pudiéndose
observar los picos asociados a los triglicéridos presentes en el aceite, a tiempos
de retencion entre 17 y 21 minutos. Los 4cidos grasos mayoritarios en el aceite
de girasol son linoleico (C18:2) y oleico (C18:1) (Anexo 2), pero se observan
més de dos picos porque a pesar de que el triglicérido mayoritario es el
linoleico-linoleico-linoleico, que puede llegar a alcanzar un tercio del total,
también tendremos moléculas del tipo linoleico-linoleico-oleico, oleico-oleico-
linoleico, etc. Es importante tener en cuenta que la intensidad relativa de los
picos en el cromatograma depende del nimero de insaturaciones presentes en

la molécula, ya que se ha empleado un detector UV-visible.
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Figura 4.19.- Cromatograma de HPLC de un aceite de girasol refinado

En el aceite de soja aparece un nuevo acido graso en su composicion,

ya que existe un 7% aproximadamente de linolénico (C18:3), lo que conlleva la

aparicion de nuevos picos en su cromatograma (Fig. 4.20). En concreto, el

nuevo pico que aparece a 16 minutos de tiempo de retencién se debe a algin

triglicérido conteniendo linolénico, que al ser un C18:3 presenta tres

insaturaciones y absorbe en el UV mucho mas que los correspondientes C18:2
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Figura 4.20. Cromatograma de HPLC de un aceite de soja refinado
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Tras realizar la correspondiente reaccién de transesterificacion del
aceite de girasol con metanol, y para una conversion cercana al 100%, se
observa claramente en el cromatograma la desaparicion de los triglicéridos, y
la aparicion de dos nuevos picos a tiempos de retencién mucho mas bajos (6 y
7 minutos) correspondientes a los ésteres metilicos (Fig. 4.21), pudiéndose
asignar el pico mds intenso al linoleato de metilo, por ser el acido graso

mayoritario en el aceite y también por presentar mas insaturaciones (C18:2).
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Figura 4.21.- Cromatograma de HPLC de un aceite de girasol transesterificado con metanol

En relacién al uso de “aceite de soja’, se ha realizado un ensayo con un
4% en peso de cincato calcico, obteniéndose rendimientos cercanos al 100%
después de 1 hora, a 60°C, confirmando asi su excelente actividad catalitica en
la produccién de biodiesel de primera generacién, a partir de dos de las
materias primas mds comunes: aceite de girasol y de soja. En el caso de la
metanoélisis del aceite de soja, como era de esperar, aparece un nuevo pico
correspondiente al linolenato (C18:3) de metilo a tiempos de retencién inferior

a los otros ésteres metilicos (Fig. 4.22).

Un aspecto clave en el desarrollo de nuevos catalizadores sélidos en

la produccion de biodiesel bajo condiciones heterogéneas es el efecto de la
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‘lixiviacion” de la especie activa. La existencia de iones metalicos provenientes
del catalizador en el biodiésel introduciria en el proceso una etapa adicional de
lavado y purificacion del biodiésel, suprimiendo de esta forma una de las

principales ventajas del empleo de un catalizador heterogéneo.
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Figura 4.22.- Cromatograma de HPLC de un aceite de soja transesterificado con metanol

En bibliografia, se han encontrado estudios que demuestran que el
CaO puro se disuelve parcialmente en presencia de una disolucién metandlica
[8,10]. Asi, Lopez-Granados y col. encontraron que una mezcla de metanol-aceite-
especies homogéneas derivadas del CaO daban lugar a un rendimiento en

FAME del 60% [8].

Un procedimiento experimental para evaluar la ‘contribucién de las
especies lixiviadas’ en la actividad catalitica global, consisti6 en poner en
contacto el catalizador, obtenido después de la etapa de activacién a 400°C, con
la cantidad de metanol utilizada habitualmente en un ensayo y a la
temperatura de reaccion (60°C) durante tres horas de reaccién. Posteriormente,
se separo¢ el catalizador por filtracién, previniendo el contacto con el aire de la
disolucién. A continuacién, el metanol recuperado de la filtracién se puso en

contacto con aceite de girasol durante 3 horas a 60°C, bajo condiciones de
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vigorosa agitaciéon. Los analisis de la disolucién resultante no revelaron la
presencia de ésteres metilicos (FAME), indicando la ausencia de especies
lixiviadas con actividad catalitica. Estos resultados pudieran indicar que el
cincato céalcico activado a 400°C era estable frente a su lixiviacion, a diferencia

de otros estudios realizados con CaO puro.

No obstante, se podria pensar que el catalizador solido se lixivié y
que las especies solubles no son activas en la reaccién de transesterificaciéon de
triglicéridos. Para profundizar en este aspecto se llevé a cabo un estudio de
‘reutilizacion del catalizador’. La Fig. 4.23 demuestra que el catalizador puede ser
reutilizado durante tres ciclos de 1 hora, alcanzandose rendimientos en FAME
superiores al 85%. Durante los ensayos de reutilizacién se tuvo la precaucion
de mantener siempre al catalizador fuera del contacto con aire, evitando su
carbonataciéon e hidroxilacién. Por lo tanto, se puede afirmar que no existen
pérdidas del catalizador por solubilizacién, debido a que en caso contrario se
hubiera observado una disminucién clara en la actividad catalitica a lo largo de
los ciclos de reutilizacion. La alta estabilidad del catalizador, obtenido a partir
del cincato célcico como precursor, se puede atribuir a una fuerte interacciéon
con el poco soluble 6xido de cinc, que ademas favorece que el catalizador tenga

las propiedades texturales adecuadas.

Por otra parte, es bien conocido el efecto que tiene sobre los
catalizadores basados en CaO el contacto con aire, dando lugar a la formacién
del carbonato calcico, el cual requiere de temperaturas de calcinacién por
encima de 800°C para su descomposiciéon en CaO. Con la finalidad de estudiar
la ‘estabilidad atmosférica’ del cincato calcico dihidrato, se mantuvo durante 14
dias en contacto con al aire, se realizé su activacién a 400°C y se evalud su
actividad catalitica. La Fig. 4.23 refleja como el precursor en contacto con el

aire no necesité una temperatura de activacion superior a 400°C, ya que
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después de su activacion térmica a dicha temperatura, un 4% en peso del

precursor alcanzé un rendimiento en FAME del 91%.
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Figura 4.23.- Ciclos de reutilizacién del catalizador y estabilidad después de 14 dias al aire

(4% en peso cincato célcico, relacién molar metanol:aceite de 12:1, 60 °C, 1 hora y 600 rpm)

La resistencia a la carbonatacién del cincato calcico dihidrato podria
atribuirse a su estructura cristalina, formada por cadenas de tetraedros Zn2?* (4
OH>), que comparten vértices con octaedros de CaZ* (4OH- y 2H20) [11]. De
hecho, se ha comparado el precursor sintetizado originalmente y después de
100 dias en contacto con aire mediante EGA-MS y XRD, y los resultados
confirman la estabilidad del cincato célcico dihidrato frente a la carbonatacion

e hidratacién.
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4.2.3.- Produccién de biodiésel mediante etandlisis de triglicéridos

El principal interés suscitado en la actualidad por el empleo de etanol
como alcohol de reacciéon en procesos de transesterificacion de triglicéridos
radica en su obtencidén a partir de la biomasa mediante procesos fermentativos,

haciendo que el proceso de produccién de biodiésel sea 100% renovable.

En este apartado, ademds de estudiar céomo afectan diferentes
parametros experimentales a la actividad catalitica del catalizador en la
reacciéon de etandlisis, se realizard una comparacién de los resultados con los

obtenidos en el proceso de metandlisis.

La evoluciéon del rendimiento en FAEE en funcién del tiempo y de la
‘concentracion del catalizador’ (Fig. 4.24) revela que la actividad -catalitica
aumenta con el tiempo, alcanzando el maximo rendimiento de 99.6% al cabo

de tres horas con un 4% en peso de cincato célcico.

Cuando se trabaja con menores cargas de precursor (2%), el
rendimiento en FAEE después de tres horas de reacciéon es del 15%. Sin
embargo, para cargas superiores del precursor (6% en peso), el rendimiento no
mejora e incluso es ligeramente inferior respecto al 4% de cincato célcico. Este
altimo resultado puede deberse a que la agitacion se mantuvo en todo
momento constante para todos los ensayos cataliticos; por tanto, el aumento de
la concentraciéon del catalizador podria implicar limitaciones difusionales que

dificultan el contacto entre los reactivos y el catalizador.

El cromatograma de HPLC correspondiente refleja la desaparicion de
los picos asociados a los triglicéridos, y la presencia de dos nuevos picos a
tiempos de retencién entre 6 y 7 minutos, que se deben a los ésteres etilicos

(Fig. 4.25).
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Figura 4.24.- Influencia de la concentraciéon del catalizador (expresada en
porcentaje masico del precursor respecto al aceite) (relacion molar etanol:aceite de 20:1, 78°C

y 1000 rpm )

1100 Different ¥ units

1.000

900

800

RT [min]
8 10 12 14 16 18 20 22 24 26 28 30 32 34 36

Figura 4.25.- Cromatograma de HPLC de un aceite de girasol transesterificado con etanol
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Un aspecto diferencial a tener en cuenta en la reacciéon de etandlisis
con respecto a la metandlisis es la baja reactividad del etanol, siendo necesarias
mayores concentraciones de catalizador, relaciones molares alcohol:aceite y
temperatura de reaccién para obtener el mismo rendimiento en biodiésel. Por
ello, resulta muy importante optimizar pardmetros como la temperatura y la
relacion molar etanol:aceite. A diferencia de los datos publicados por
Miladinovi¢ y col. [12] y Kazember-Phiri y col. [13], en nuestras condiciones
experimentales, no se observé formacion de ésteres etilicos para ‘temperaturas
de reaccion’ por debajo del punto de ebullicién del etanol (78°C), confirmando

su menor reactividad en comparaciéon al metanol.

Por otra parte, aunque la relacién estequiométrica alcohol:aceite para
la reaccion de transesterificacion de triglicéridos es 3:1, en la practica se usa un
exceso de alcohol para desplazar la reaccion hacia la formacion de FAEE. En
nuestro caso, la ‘relacion molar etanol:aceite’ se ha variado entre 15:1 y 50:1 (Fig.
4.26), empleandose un 4% en peso de precursor respecto al aceite, y 78°C de
temperatura de reaccién. Como se puede apreciar, para relaciones molares por
debajo de 20:1 la formacién de FAEE es insignificante al cabo de tres horas de
reaccién, mientras una relaciéon molar 20:1 permite alcanzar un rendimiento
cercano al 100% transcurrida tres horas. Sin embargo, por encima de este valor
de 20:1 se observa que el rendimiento decrece, lo que puede explicarse al
considerar el que el uso de grandes cantidades de etanol favorece la
miscibilidad entre la fase alcohdlica (glicerina) y la organica (ésteres etilicos),
favoreciendo la presencia de glicerol diluido en la fase éster. Estos resultados
estan de acuerdo con los publicados por algunos autores para diferentes tipos
de aceites. Asi, Encinar y col. observaron el mismo efecto al analizar el
comportamiento de KOH en la reaccién de etandlisis, variando la relacion

molar etanol:aceite entre 6:1 y 15:1, apreciando un incremento en el
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rendimiento de la reaccidon conforme se aumenté dicha relacién, alcanzandose
el maximo valor en FAEE (72.5%) para la relacién molar 12:1. Sin embargo,
cuando se incrementé la concentracion de etanol a una relacion molar 15:1, la
reaccion no continud la tendencia creciente, al contrario el rendimiento de la
reacciéon decrecié (66.2%) [14-17]. Ademas, el exceso de alcohol parece
favorecer la conversion de diglicéridos a monoglicéridos, pero existe también
una pequefia recombinacion de éster y glicerol para formar monoglicéridos, ya
que su concentracion sigue incrementandose en el transcurso de la reaccién.
Por otra parte, se ha observado que cuando el glicerol se encuentra disuelto en
la fase éster ayuda a desplazar el equilibrio hacia la izquierda, disminuyendo
el rendimiento [16]. Sin embargo, las relaciones molares alcohol:aceite son

bastante superiores a las empleadas en la reacciéon de metandlisis.
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Figura 4.26.- Efecto de la relacion molar etanol:aceite a diferentes tiempos de reacciéon sobre

el rendimiento en FAEE (4% en peso de precursor, T=78°C y 1000 rpm)
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Por lo tanto, para alcanzar un alto rendimiento en FAEEs, utilizando
un catalizador heterogéneo, se requieren condiciones de reacciéon mas severas.
En la reacciéon de etandlisis, la diferencia entre los procesos homogéneo y
heterogéneo fue mas pronunciada que cuando se empled metanol. Asi, un
proceso homogéneo (4% en peso de KOH) sélo necesita 30 minutos para
alcanzar un rendimiento del 90% en FAEE, mientras que el cincato calcico
activado requiere 2.5 horas para obtener un rendimiento del 80% (Fig. 4.27). En
este caso, el proceso homogéneo muestra una velocidad de reaccion mas

adecuada para un proceso industrial.
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Figura 4.27.- Comparativa en la obtenciéon de FAEE entre el cincato calcico (proceso

heterogéneo, 5% en peso de precursor) y KOH disuelto en etanol (proceso homogéneo, 4%

en peso) (relacién molar etanol:aceite 20:1, T= 78°C y 1000 rpm)

Como se mencioné en la Introduccion de la presente Memoria, un
evidente beneficio del uso de catalizadores heterogéneos es su capacidad para

el tratamiento de aceites de baja calidad, con un alto contenido en FFAs y agua,
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pudiendo sustituir a los catalizadores basicos homogéneos que favorecen la
formacion de jabones y pierden actividad catalitica por neutralizacién en estas
condiciones experimentales. Por lo tanto, se ha simulado un ‘aceite de fritura
usando’ empleando las mismas condiciones descritas en el Apartado 4.2.2,
anadiendo para ello diferentes cantidades de 4cido oleico y agua hasta alcanzar

los contenidos presentes en un aceite de fritura usado (1.1° acidez y 0.2% H>O).

En la Fig. 4.28 se muestra el efecto negativo sobre la actividad
catalitica, tanto de la presencia de FFAs como de agua, en comparacién con un
aceite vegetal refinado, siendo necesario aumentar la concentracién del
catalizador para alcanzar rendimientos aceptables. El contenido en agua tipico
de un aceite de uso doméstico (0.2%) no afect6 practicamente al rendimiento

en FAEE, cuando se usa un 6% de cincato célcico.
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Figura 4.28.- Influencia de la concentracién de FFAs y HoO en el aceite sobre la actividad

catalitica (6% en peso de cincato cdlcico, relacién molar etanol:aceite 20:1, T= 78°C y 1000

rpm)
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Sin embargo, un incremento hasta un 1% provoca una importante
disminucion en la actividad catalitica, registrandose un descenso del 70%. Esto
puede deberse a la posible hidroxilaciéon de CaO para originar Ca(OH),
especie de menor actividad catalitica, como se comentd previamente. Incluso
aumentando la concentracion de catalizador hasta un 6%, el rendimiento en
FAEE bajé un 75% para una acidez de 1.1°. Esta disminucién del rendimiento
se puede también atribuir a que los FFAs favorecen la solubilizacién de la fase

activa (CaO), formando los correspondientes oleatos calcicos (jabones calcicos).

Entre las ventajas de los catalizadores heterogéneos se encuentra la
posibilidad de reutilizacién; sin embargo, en la mayoria de los casos, la
actividad catalitica se reduce después de varios ciclos de reaccién [17-19]. El
‘estudio de la reutilizacion’ del catalizador se llevé a cabo separando el
catalizador s6lido del medio de reaccién, sin ningan tipo de tratamiento de
regeneracion entre dos ciclos sucesivos. El bloqueo de los centros activos, la
transformaciéon de la superficie activa y la lixiviaciéon del catalizador son las

principales causas de la desactivacién de los catalizadores heterogéneos [20].

Como ya se indicd, estudios previos han demostrado que el 6xido
de calcio puro se disuelve parcialmente en una disoluciéon metandélica [8,10].
Afortunadamente, este efecto no se aprecié en el caso del cincato célcico
activado segin se demostr6 en el apartado anterior. Sin embargo, cuando se
empled etanol como alcohol de reaccién en los ensayos de reutilizacion (Fig.
4.29), se observo una desactivacion progresiva del catalizador. Asi, después de

tres ciclos de reutilizacion se obtuvo un rendimiento en FAEE inferior al 40%.

La posible causa de desactivacion de este catalizador en el proceso
de etandlisis podria atribuirse a las mejores propiedades como disolvente del
etanol, que provoca una lixiviacién progresiva de las especies activas del

catalizador. Por esta razén, la concentracién de calcio se analiz6 en la fase

206



Produccién de biodiésel

liquida mediante FAAS. Los resultados demostraron la presencia de 1350 ppm
de Ca lixiviado del catalizador sélido, después del primer ciclo de
reutilizacion. Tras el 2° y 3° ciclo se obtuvieron 525 y 490 ppm,
respectivamente. Esta pérdida de Ca podria justificar la disminucién en el
rendimiento en FAEE observado al final del tercer ciclo (40%). No obstante,
estas especies de calcio solubles no fueron activas en la reacciéon de etandlisis

del aceite de girasol.
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Figura 4.29.- Ensayos de reutilizacién en la reaccién de etanélisis (8% en peso de cincato

célcico, relaciéon molar etanol:aceite 20:1, T=78°C y 1000 rpm)

Por otra parte, Alba-Rubio y col. han demostrado que las especies de
Ca?* pueden eliminarse del biodiésel mediante la incorporacién de NaxCOs3 en
la mezcla inicial catalizador-metanol-aceite de girasol [21]. En este sentido, se
ha utilizado un 4% en peso de precursor, una relacion etanol:aceite de 20:1 y
un 10% en peso de NaxCO; anhidro respecto al aceite de partida. Después de la

reaccién de etandlisis, la cantidad de calcio presente en la fase liquida fue
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inferior a 5 ppm, ya que se encontraba como carbonato célcico, mientras que el
ion sodio pasa al biodiésel en forma de jabones sé6dicos. Posteriormente, el
lavado con agua (50% peso) permiti6 la eliminacién de estos jabones de la fase
éster hasta obtenerse un valor de sodio inferior a 5 ppm, cumpliéndose asi la

Normativa Europea ENE 14214.

4.2.4.- Reaccion de esterificacion de dcidos grasos libres empleando

catalizadores sélidos dcidos

Considerando los efectos negativos de la presencia de agua y acidos
grasos libres en el aceite vegetal para la produccién de ésteres alquilicos, es
evidente la necesidad de una etapa de pre-tratamiento para deshidratar la
materia prima y neutralizar los acidos grasos libres, antes del proceso de
transesterificaciéon empleando catalizadores sélidos basicos. Esto se podria
llevar a cabo mediante el uso de catalizadores sélidos acidos, que exhiban
propiedades deshidratantes, asociado a su naturaleza hidrofilica, y actividad
catalitica en esterificacién, como puede ser el caso de la zeolita ZSM-5 (Si/ Al=
20), Al,Os3 (alta y media area superficial), silice-alimina, MCM-12%Nb2Os o la
Amberlyst-15 (Fig. 4.30).

Estos catalizadores 4cidos solidos se activaron para eliminar el agua
fisisorbida. El agua es un subproducto de la reacciéon de esterificaciéon y puede
favorecer la reaccion inversa del proceso de esterificacién, disminuyendo la

conversion del acido oleico [22,23].

La zeolita ZSM-5 sin activar dio lugar a un 16% de conversion,
cuando se emple6 una relaciéon molar metanol:dcido oleico de 35:1, 10% en
peso de catalizador respecto al acido oleico, 65°C, 600 rpm de velocidad de
agitacion y 24 h de tiempo de reaccién. Sin embargo, cuando se procedi6 a su
activacion a 110 y 200°C no se observé ninguna mejora en el comportamiento

catalitico, incluso con un 15% en peso de catalizador. Un comportamiento
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similar ha mostrado la silice-alimina, mientras que con la resina Amberlyst-15
se alcanza un 100% de conversién en estas condiciones experimentales.
Cuando la resina se trat6 a 100°C durante 36 horas con el objetivo de eliminar
el agua fisisorbida, la conversiéon disminuy6 hasta el 65%, lo que parece indicar
que en estas condiciones la resina debe sufrir algin tipo de modificacion
estructural o de los centros acidos que disminuye su actividad catalitica. La
resina Amberlyst-15 es una resina macroporosa formada por poliestireno y

divinilbenceno, cuyo grupo funcional es de naturaleza sulfénica.
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Figura 4.30.- Solidos acidos utilizados en la reaccion de esterificacion del acido oléico
(relacién molar metanol:ac. oléico de 35:1, 10% en peso de catalizador respecto al acido

oléico, T= 65°C, 24 horas y 600 rpm)

El andlisis térmico diferencial y termogravimétrico (DTA-TG) de la
resina Amberlyst-15 (Fig. 4.31) muestra que pierde un 20% de peso de forma
progresiva hasta 150°C, proceso asociado a un efecto endotérmico en la curva

DTA. Esta pérdida de peso se puede atribuir a la eliminacién del agua

209



Capitulo IV

fisisorbida de la resina, ya que presenta caracter hidrofilico por la presencia de
grupos sulfonicos anclados a su estructura. Alrededor de 200°C, se observa una
meseta en la curva TG, que representa el limite de la estabilidad térmica de la
resina, ya que a partir de aqui se produce su descomposicién, como evidencian
los diferentes efectos exotérmicos observados en la curva DTA, que finaliza a
550°C cuando toda la resina ha desaparecido. Esta evolucién térmica de la

resina Amberlyst-15 estd de acuerdo con estudios previos [24].
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Figura 4.31.- Andlisis térmico diferencial y térmico gravimétrico de la Amberlyst-15

En este estudio catalitico se utilizaron “metanol y etanol como alcoholes
de reaccion’, ya que son mas baratos y de facil accesibilidad, ademads de
emplearse en los procesos de metandlisis y etandlisis de triglicéridos (Secciones
4.2.2 y 4.2.3 ). Aunque la relacién estequiométrica alcohol:acido oleico es 1
(Esquema 1.6), la reaccién de esterificacion, al igual que la transesterificacion,
es una reaccion reversible y se emplea un exceso de alcohol para promover el
desplazamiento de la reaccién hacia la formacién de los productos. Ademas,

otra ventaja asociada al uso de un exceso de alcohol, es que disminuye la
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viscosidad del medio de reaccion, promoviendo una mejor mezcla entre
reactantes y catalizador. El uso de una menor ‘relacién molar metanol:dcido oleico’
(28:1) dio lugar a una menor conversion (80% en FAME), en comparacién con
la conversién obtenida para una relaciéon molar metanol:dc. Oleico de 35:1

(100% en FAME)

En general, la menor reactividad del etanol, ya observada en la
reaccion de transesterificacion, conlleva una disminucién de la actividad
catalitica para la Amberlyst-15 en el proceso de esterificacion (Tabla 4.2). Este
hecho se puede atribuir tanto a la baja reactividad que presenta el etanol, como
a la formaciéon de emulsiones en presencia de agua. A la vista de estos
resultados, se puede concluir que el alcohol que proporciona una mayor

actividad catalitica es el metanol.

Hay que tener en cuenta que el catalizador es una resina de
poliestireno y su temperatura limite de operaciéon es de 120°C. Para aumentar
el rendimiento de la reaccién, se realizaron una serie de ensayos a
temperaturas superiores al punto de ebullicién del metanol (80, 100 y 110°C) en
un reactor hidrotermal, empleando una relacion molar metanol:ac. oleico de
35:1, un 10% en peso de Amberlyst-15 y sin agitaciéon. Sin embargo, este
aumento de temperatura no condujo a un aumento de la conversién, debido a
que la presion autégena creada por el metanol a estas temperaturas destruy6 la
estructura de la Amberlyst-15. Ademas, la mayor conversién se obtuvo para la
temperatura de 110°C y fue del 58%, por lo que es evidente que el proceso a
presiéon no mejora la actividad catalitica, ademas de suponer un aumento del

coste de produccién a escala industrial, descartandose su utilizacién.

Se ha decidido emplear un reactor de tres vias, empledndose como
alcoholes tanto metanol como etanol, y trabajar a temperaturas inferiores a la

de ebullicién del alcohol. Se trabajé bajo las siguientes condiciones de reaccion:
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relacion molar alcohol:dcido oleico de 35:1, 600 rpm, 10% en peso de
catalizador y 15 horas de reaccién. Como se puede apreciar en la Tabla 4.2, la
conversion aumenta con la temperatura hasta llegar a la temperatura de
ebullicién del alcohol de reaccion. Teniendo en cuenta que la reaccién es
endotérmica, el aumento de la temperatura provoca que el equilibrio de la
reaccion se desplace hacia la formaciéon de los productos [25]. En conclusidn, el
alcohol méas adecuado en la esterificaciéon de dcidos grasos libres es el metanol
a 65°C, ya que el etanol para alcanzar rendimientos similares necesita de

temperaturas mas altas.

Tabla 4.2.- Influencia de la temperatura en la produccién de ésteres

alquilicos empledndose diferentes tipos de alcohol

Tipo de alcohol Temperatura (°C) Conversién (%)
55 43
MeOH
65 77
65 66
EtOH
80 73

En la optimacion del ‘tiempo de reaccion’ se realizaron diferentes
ensayos a diferentes tiempos de reaccién, manteniendo constantes el resto de
variables de reaccién (Fig. 4.32). La maxima conversiéon a oleato de metilo se
obtuvo al cabo de 24 horas. Sin embargo, se obtuvieron conversiones
superiores al 50% al cabo de 8 horas de reaccion, por lo que la reaccion
presenta una cinética muy rdpida al comienzo, pero se ralentiza conforme la
reaccion progresa debido a la produccion de agua que conlleva la inhibicién de
los centros acidos, asi como a la hidroélisis de los ésteres metilicos hacia la
regeneracion del 4cido graso [26]. El tiempo 6ptimo de reaccion se fijé en 24

horas, para una relacién molar metanol:acido oleico de 35:1. Sin embargo con
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vistas a una produccién a escala industrial, se podria disminuir el tiempo de
reacciéon a 15 horas y optimizar las variables de reaccién, siempre y cuando

fuese viable econémicamente.
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Figura 4.32.- Estudio del tiempo de reaccién en la esterificacion del acido oleico (relacion

molar metanol:4cido oleico 35:1, 600 rpm, 10% en peso de Amberlyst-15y 65°C)

Tras los resultados obtenidos en los ensayos anteriores, se ha
evaluado la ‘reutilizacion” de la Amberlyst-15 para conocer su vida dtil. Las
condiciones experimentales empleadas en estos ciclos cataliticos fueron: 65°C,
relacion metanol:acido oleico de 35:1, agitacion magnética de 600 rpm y 24
horas de reaccién. Se realizaron un total de 6 ciclos de reutilizaciéon del
catalizador de 24 horas cada ciclo, donde no se observé disminucion de la
conversion, manteniéndose ésta constante y del 100% (Fig. 4.33). A la vista de
estos resultados, se puede concluir que el catalizador tiene una larga vida dtil,

haciéndolo idéneo para el proceso a escala industrial.
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Figura 4.33.- Ciclos de reutilizacién de la resina Amberlyst-15

(relacién molar metanol:acido oleico 35:1, 600 rpm, 10% en peso de Amberlyst-15 y 65°C)

Para el estudio del proceso de obtencién de biodiésel en dos etapas
(esterificacién y transesterificacion), se simularon las condiciones de un aceite
usado con un alto contenido en &acidos grasos libres. Para ello, se disolvié la
cantidad adecuada de acido oleico en el aceite refinado para aumentar la
acidez del mismo desde 0.23° hasta 5.41°. El grado de acidez se determiné
mediante valoraciéon 4cido-base. Dicha valoracion se realizé disolviendo las
muestras en isopropanol y valorando con hidréxido potasico (KOH),
previamente contrastado con ftalato acido de potasio (CsHsCOOHCOOK),
utilizando fenolftaleina como indicador [27]. El aceite con un grado de acidez
de 5.41° se someti6 a un proceso de esterificacién, y al finalizar la reaccion se
volvié a determinar el indice de acidez. Los resultados (Tabla 4.3) revelan que
el grado de acidez del aceite usado simulado disminuye desde 5.41° (diez veces
mayor que la de un aceite refinado) hasta 0.23°, después de 15 horas en

contacto con la resina Amberlyst-15 seca, como resultado de la esterificaciéon de
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los acidos grasos libres. Por lo tanto, la acidez del aceite usado simulado se

redujo casi hasta el indice del propio aceite refinado de girasol.

Tabla 4.3.- Acidez de aceites vegetales, antes y después de la reaccién de

esterificacion
Tipo de aceite Grado de acidez (°)
Aceite alto contenido en ac. Oleico antes esterificacion 5.41

Aceite alto contenido en 4c. Oleico después
0.23
esterificacién

Aceite de girasol refinado Diasol 0.20

La resina Amberlyst-15 presenta excelentes caracteristicas fisico-
quimicas para su uso en la reaccion de esterificacion de FFAs, y si ademds
fuese capaz de realizar la reaccién de transesterificaciéon, el proceso de
producciéon de biodiésel usando aceite de fritura usado se simplificaria en gran
medida. En este sentido, se realizaron varios ensayos en la ‘reaccion de
transesterificacion’ de aceite de girasol, empleando 1% en peso de la resina
Amberlyst-15 a 65°C, 600 rpm, con una relacién molar metanol:aceite de 12:1 y
empledndose un aceite refinado. Estas son las condiciones de reacciéon
utilizando el cincato célcico activado como catalizador. Desafortunadamente,
se observé que la Amberlyst-15 no present6 actividad alguna en la reaccion de
transesterificacion. Por lo tanto, para poder llevar a cabo la reacciéon simultanea
de esterificacién-transesterificacion con la resina Amberlyst-15, se necesitarian
condiciones de reaccién mas severas. Asi, dos Reis y col. necesitaron relaciones
molares metanol:aceite superiores a 120:1 para realizar la transesterificaciéon de
aceite de coco Bagassu y de palma a 60°C, empleando Amberlyst-15, y obtener

altos rendimientos en FAME [28].
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4.3.- Conclusiones

1.- El cincato calcico dihidrato es un excelente precursor para
obtener un catalizador bésico que es activo en la reaccion de transesterificacion
de aceite de girasol para la producciéon de biodiésel. Asi, mediante un
tratamiento térmico a 400°C en atmosfera inerte, se obtiene una mezcla de
CaO-ZnO, disminuyendo en 400°C la temperatura de activacion necesaria para
descomponer el carbonato calcico y formar la fase activa CaO, usada en la

mayoria de los procesos que emplean catalizadores basados en 6xido de calcio.

2.- El cincato célcico dihidrato es muy estable frente a su hidratacién
y carbonatacién, ya que después de haber estado en contacto con la atmésfera

durante 14 dias, apenas se aprecia la presencia de carbonatos.

3.- La mezcla CaO-ZnO, obtenida mediante el tratamiento térmico
del cincato célcico a 400°C, es un catalizador activo para la reacciéon de
transesterificacion de aceites de girasol y de soja, empleando metanol u etanol

como alcoholes de reaccion.

4.- La reacciéon de metandlisis requiere condiciones mas suaves que
la etandlisis para alcanzar elevados rendimientos en ésteres alquilicos, debido
a la alta reactividad del metanol. En este sentido, para la reacciéon de
metanolisis, con un 1% en peso de cincato calcico con respecto al aceite de
girasol, una relacién molar metanol:aceite de 12:1, a 60°C, después de 3 horas
de reaccion se obtuvo un rendimiento en FAME del 95%. Sin embargo, para
obtener el mismo rendimiento en ésteres etilicos se requiere un 4% en peso de
cincato calcico, una relacién etanol:aceite de 20:1 y una temperatura de 78°C,

durante tres horas de reaccién.

5.- El mayor poder del etanol para solubilizar la fase activa se

demostré en los ensayos de reutilizacién, ya que se observé una clara
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disminucién de la actividad catalitica después de cada ciclo de reutilizacion,
alcanzédndose un rendimiento en FAEE inferior al 40% después del tercer ciclo.

Este efecto de lixiviacion del calcio se corroboré mediante ICP-AA.

6.- El efecto negativo sobre el rendimiento en ésteres alquilicos, por
la presencia de elevadas concentraciones de acidos grasos libres y agua en el
aceite de partida, se aprecié tanto en la metandlisis como en la etanolisis. Asi,
se simuld un aceite vegetal usado mediante adicion de acido oleico y agua al
aceite de girasol, para obtener un grado de acidez de 1.1° y una concentracion
de agua del 0.2%, observando que la reaccién de metandlisis se ve menos
afectada que la etandlisis, debido al efecto de dilucién del etanol. Sin embargo,
en ambos casos, se requieren mayores concentraciones de precursor para

alcanzar rendimientos considerables.

7.- La resina de intercambio iénico Amberlyst-15 es la que exhibi6
un mejor comportamiento catalitico en la reacciéon de esterificacion de acido
oleico con metanol, obteniendo conversiones a oleato de metilo cercanas al
100%, bajo condiciones suaves de reacciéon: 65°C de temperatura, relacion

molar metanol:4c. oléico de 35:1 y 24 horas de reaccién.

8.- Esta resina sulfénica también presenta una elevada estabilidad
estructural, ya que mantiene su actividad catalitica durante seis ciclos de
reutilizacion. De esta manera, se ha logrado disminuir el grado de acidez desde
5° hasta un valor de 0.2°, tipico de un aceite refinado, pudiendo utilizarse como
materia prima en la reacciéon de transesterificaciéon, donde el cincato célcico

activado exhibe una elevada actividad catalitica.

En resumen, el aprovechamiento de aceites vegetales usados o de
baja calidad para la obtencién de biodiésel se puede llevar a cabo mediante un
proceso en dos etapas. En la primera etapa, se realizaria la esterificaciéon de

FFAs en presencia de Amberlyst-15 para producir esteres metilicos,
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disminuyendo la concentracion de &cidos grasos libres. Posteriormente, en una

segunda etapa se llevaria a cabo la reaccion de transesterificacion de

triglicéridos en presencia de una mezcla de CaO y ZnO, provenientes de la

descomposicién térmica del cincato calcico dihidrato bajo condiciones inertes,

para la produccion de ésteres alquilicos (biodiésel).
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D-XILOSA A FURFURAL



VOVIVWN 3a
avaisy¥3aAINn

eolypjual) ugioeBinaIg

K sauoioealigng ~
ew ‘



Deshidratacién de D-xilosa a furfural

En los dltimos afios, la obtencion de furfural ha ido adquiriendo cada
vez mayor importancia dentro de los procesos de transformaciéon de la
biomasa. Esto se debe a que el furfural es una molécula plataforma que puede
transformarse en una gran variedad de productos quimicos de alto valor
afiadido, como se explic6 en la Introduccién de la presente Memoria. El
furfural se obtiene mediante deshidratacion de la D-xilosa, en presencia de
catalizadores acidos. Sin embargo, en las condiciones de reaccion empleadas
para realizar este proceso catalitico, pueden tener lugar reacciones secundarias
que conducen a productos de resinificacion, condensaciéon y degradacién, que

disminuyen el rendimiento en furfural (Esquema 5.1) [1].

D-xilosa Furfural

5 o  CHO
HO .
HMOH —> [Intermedios] —>@/
OH

Productos de Productos de Productos de
Degradacion Condensacién Resinificacion

Esquema 5.1.- Reaccién de deshidratacion de D-xilosa a furfural [1]

Industrialmente, en la obtencién de furfural se emplean disoluciones
de 4cidos inorganicos minerales, como H>SO4. Sin embargo, la tendencia es la
btsqueda de alternativas mas sostenibles en el contexto de la ‘Quimica Verde'.
En este sentido, el uso de catalizadores solidos presenta multiples ventajas
frente a la catalisis homogénea. Existe una gran variedad de sélidos acidos
utilizados en la reacciéon de deshidrataciéon de D-xilosa, entre los que se
encuentran: 6xidos inorganicos [2], heteropolidcidos [3], resinas poliméricas de

intercambio iénico [4], 6xidos de metales sulfatados [5], zeolitas [6], fosfatos
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metdlicos [7], entre otros. Asi, existen fosfatos metdlicos que exhiben
interesantes propiedades acidas, con unas caracteristicas fisico-quimicas
adecuadas para llevar a cabo la reaccion de deshidratacién de D-xilosa a
furfural. Sin embargo, muchos de ellos poseen bajas superficies especificas y
no exhiben una porosidad adecuada para facilitar el acceso de las moléculas de

D-xilosa a todos los sitios acidos.

Por ello, se ha procedido a la sintesis de fosfatos metalicos de
naturaleza mesoporosa, para incrementar el nimero de sitios acidos y generar
una estructura porosa que permita tanto la entrada de las moléculas de D-
xilosa como la salida del furfural formado. Ademas, si el didmetro de poros es
suficientemente grande, se podrian minimizar las reacciones secundarias,
responsables de la disminucién del rendimiento en furfural, ya que el tiempo

de residencia del furfural dentro de los poros se reduciria.

5.1.- Caracterizacién de los fosfatos metalicos mesoporosos

En general, la sintesis de fosfatos metélicos mesoestructurados se
realiza en presencia de moléculas organicas de tipo tensoactivo, que actian
como agentes directores estructurantes del esqueleto hibrido 6rgano-
inorganico. La eliminacién del tensoactivo mediante tratamiento térmico, o
extracciéon con el sistema Soxhlet con etanol acidificado, genera estructuras
porosas, cuyo diametro puede modularse en funcién de la naturaleza del
tensoactivo, los precursores inorganicos empleados y las condiciones de
reacciéon. En este trabajo de investigacion se han sintetizado los fosfatos

mesoporosos de titanio (TiP), circonio (ZrP) y niobio (NbP).
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Su estructura se ha estudiado mediante difraccién de rayos X (XRD)
en las regiones de bajo y alto dngulos, después de su calcinacién para eliminar
el tensoactivo (Fig. 5.1-5.3). En todos los casos se observa una sefial de
difraccién a bajo angulo, ancha y no muy bien definida, con maximo centrado
alrededor de 20= 1.5 - 2°, que podria asignarse a la distancia dipo en un
ordenamiento hexagonal [8,9], aunque es evidente que con poco orden
estructural, incluso a largo alcance. En el caso del fosfato de niobio
mesoporoso, se detecta una banda ancha centrada a 20= 1.71°, valor que esta
de acuerdo con los datos publicados por Sarkar y col. para la sintesis del fosfato

de niobio mesoporoso [10].

Intensidad (u.a)

Intensidad (u.a)

2 i 6 8 10
20 (°)

Figura 5.1.- Difraccion de rayos X a bajo y alto angulo del NbP

El ZrP mesoporoso también presenté6 una sefial a bajo angulo
centrada a 20 = 2.42° (Fig. 5.2). Este valor coinciden con el publicado por

Sinhamahapatra y col. para la sintesis de fosfatos de circonio mesoporosos [11],
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corroborando la formacién de esta estructura mesoporosa en lugar del fosfato
de circonio laminar que exhibe sefales de difraccion més estrechas a mayores

angulos de difraccion.
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Figura 5.2.- Difraccion de rayos X a bajo y alto angulos del ZrP mesoporoso

El difractograma del fosfato de titanio mesoporoso a bajo angulo es
muy similar al obtenido por Pan y col. [12], donde, tras calcinacién, se conserva
la estructura mesoporosa, como evidencia la sefial ancha a un angulo 20 = 1.3 -
1.5°. Sin embargo, el ordenamiento estructural es menor en nuestro caso, lo que
puede atribuirse a diferencias en el proceso de extracciéon con Soxhlet, donde la
cantidad de tensoactivo que ha resistido este tratamiento puede haber
provocado una disminucién del orden a largo alcance, debido al calor
desprendido durante el proceso de calcinacién para su eliminacién por

combustion.
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Figura 5.3.- Difraccion de rayos X a bajo y alto dngulos del TiP mesoporoso

Por lo tanto, se puede afirmar que la mesoestructura se preserva
después de la eliminaciéon del tensoactivo, aunque este proceso induce
desorden estructural, como se puede inferir de la anchura de las sefiales de
difraccién observadas en los correspondientes difractogramas a bajo dngulo.
Por otra parte, el tratamiento térmico al que se someten los precursores
6rgano-inorganicos, la eliminacién del tensoactivo realizada por calcinacion o
por extracciéon con etanol, debe favorecer la condensacién de las especies
inorganicas, aunque también tiene un efecto negativo sobre el ordenamiento

estructural a largo alcance.

Las difractogramas de rayos X a alto angulo de los fosfatos metélicos,
incluidos en las Figuras 5.1-5-3, revelaron la presencia de dos bandas muy
anchas alrededor de 25 y 50° que corroboran la naturaleza amorfa de las
paredes inorgénicas de estos materiales mesoporosos, con ausencia de orden a

corto y medio alcance [13,14]. Ademads, la ausencia de otras sefiales de
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difraccién bien definidas en esta region demuestra la ausencia de fases
cristalinas, que pudieran revelar la existencia de ZrO; NDb2Os o TiO:
impurificando los fosfatos obtenidos, aunque no se descarta que pudieran
existir estas fases amorfas o con pequefios tamafnos de cristal, no detectables

mediante la técnica de difraccion de rayos X.

La efectiva eliminacion de la materia orgdanica después de la extraccion
del agente director estructurante se confirmé mediante andlisis CNH, cuyos
datos se encuentran recogidos en la Tabla 5.1. La ausencia de carbono en el TiP
mesoporoso muestra la mayor eficacia del proceso de eliminacién de la n-
octadecilamina, empleada como tensoactivo, en comparacién con el bromuro
de hexadeciltrimetilamonio utilizado, tanto en la sintesis del NbP como en la

del ZrP, ya que en este dltimo atin se observa un porcentaje del 0.56% de

carbono.
Catalizador Tratamiento Peso (mg) % C % H % N
NbP Calcinado 1.78 0.21 1.64 0.01
ZrP Soxhlet y Calcinado 2.26 0.56 1.99 0.22
TiP Soxhlet y calcinado 1.55 0.00 1.22 0.00

Tabla 5.1.- Anélisis CHN de los fosfatos metélicos después de la eliminacion del tensoactivo

En las Figs. 5.4-5.6 se muestran las isotermas de adsorcion-desorcion
de N, de los tres fosfatos metalicos sintetizados, que son de tipo IV de acuerdo
con la clasificacion IUPAC, caracteristicas de materiales mesoporosos. Los
pardmetros texturales (superficie especifica, volumen de poros y el didmetro
medio de poro obtenido mediante andlisis BJH) de los fosfatos mesoporosos

aparecen recogidos en la Tabla 5.2.
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Figura 5.4.- Isotermas de adsorcién-desorcion del fosfato de niobio calcinado
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Figura 5.4.- Isotermas de adsorcién-desorcion del fosfato de circonio calcinado
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Figura 5.6.- Isotermas de adsorcién-desorcion del fosfato de titanio calcinado

Cabe destacar la elevada superficie especifica que present6 el TiP
mesoporoso (410 m2- g-1), muy superior a las del ZrP (210 m2- g1) y NbP (276
m?- g1). En contraposicién, el TiP exhibi6é el menor didmetro de poro (3.6 nm),
debido probablemente al empleo de un tensoactivo neutro como la n-

octadecilamina [12].

Sger dp Vp umol umol
Catalizador
(m2g1) (nm) (cmd g1) NH3 - geat NHj; - mcar?
TiP 410 3.6 0.42 1100 2.7
ZrP 210 4.0 0.21 1968 9.4
NbP 276 5.4 0.39 1116 4.0

Tabla 5.2.- Propiedades texturales y acidas de los fosfatos metalicos mesoporosos

232



Deshidratacién de D-xilosa a furfural

Por otra parte, los fosfatos de niobio y circonio presentaron unas
propiedades texturales muy parecidas, aunque el NbP exhibi6 el mayor
didmetro medio de poro (5.4 nm). Los didmetros medios de poros obtenidos
son suficientes para facilitar el acceso de las moléculas de D-xilosa al interior

de los poros de estos fosfatos metalicos.

En la Fig. 5.7 se recogen los espectros DRIFTS de los tres fosfatos
metalicos. Las muestras no se sometieron a ningtin pretratamiento previo de
calentamiento. Es por ello por lo que aparece una banda en los tres casos
centrada sobre 1650 cm debido a la tension de deformacién del enlace H-O-H
del agua. Ademas, aparece una banda ancha relacionada con las tensiones de
vibracién asimétrica de los grupos hidroxilos sobre 3300 cm-! [9]. También cabe
destacar que no aparecen las bandas de tension de los enlaces C-H asociadas al
surfactante, indicando que se ha llevado a cabo con éxito la eliminacién del
mismo. Para el catalizador TiP, aparece una banda intensa a 1249 cm! que se
desplaza hacia nimeros de onda mayores para el ZrP y NbP. Esta banda se
asigna a la vibracién de tensién asimétrica de los grupos P=0O [15]. La tension
simétrica de dicho grupo aparece a menor nimero de onda, como un hombro
de esta intensa banda. En el caso del catalizador NbP, aparecen una seria de
bandas entre 870 - 650 cm-! asociadas a las vibraciones de grupos Nb=O y Nb-
O [15].

Otra técnica de caracterizacion muy util para el estudio superficial de
catalizadores es la espectroscopia fotoelectronica de rayos X (XPS), que
proporciona informacién sobre la naturaleza quimica y concentracién de las
especies que se encuentran en la superficie de los catalizadores hasta una
profundidad de 2-3 nm. El estudio de estos catalizadores mesoporosos
mediante XPS ha permitido determinar las relaciones molares entre los
diferentes elementos quimicos y sus correspondientes energias de ligadura

(Tabla 5.3).
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Figura 5.7.- Espectros DRIFTS de los fosfatos metalicos mesoporosos

Las relaciones atéomicas superficiales O/P varian entre 3.98 y 4.44, valores
cercanos al teérico del grupo [POs], lo que indica que no existen oxidos
metalicos en la superficie de estos catalizadores, ya que en este caso los valores
serfan diferentes. Respecto a las relaciones atémicas superficiales P/M, se
encuentran dentro de los valores encontrados para fosfatos metélicos, como es
el caso de hidrogenofosfatos o pirofosfatos de Ti o Zr con relaciones de 2, y del
fosfato de niobilo con una relaciéon P/Nb de 1, aunque se debe también
considerar que las paredes de estos fosfatos son amorfas, por lo que no existen
condicionantes estructurales para incorporar una determinada relacion

fosfato/ metal.
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Energia de ligadura
Relacién atémica

(eV)
O1s P2p Nb,Z(Ti) 3d(2p) o/P P/M
531.6 133.8
208.0
NbP 533.5 135.0 4.31 1.37
210.7
8.6%)  (6.6%)
531.5 133.8
183.3
ZrP 533.4 135.0 3.98 1.66
185.7
(16.7%)  (13.9%)
531.1 133.6
459.1
TiP 533.4 134.9 4.44 1.35
464.9

71%)  (9.7%)

Tabla 5.3.- Datos XPS de los fosfatos metélicos mesoporosos

En la Fig. 5.8 se representan los espectros XPS en la region del O 1s
de los fosfatos metélicos mesoporosos. Se observa una banda ancha asimétrica,
que se puede deconvolucionar en dos componentes: un méximo a valores de
energia de ligadura de 531.2 - 531.6 eV y un hombro a 533.4-533.5 eV. Este
hombro se puede asignar a &tomos de oxigeno de grupos P-OH, ya que su &rea
supone entre 7.1 y 16.7% del area total. Esta asignacion se basa en el hecho de
que el mayor valor se encuentra para el ZrP, que era el fosfato mesoporoso con
la mayor acidez, segtin los datos extraidos de las curvas TPD de amoniaco
(Tabla 5.2), y se puede asociar a grupos hidrogenofosfato. Ademas, el oxigeno
de las moléculas de agua de hidratacion también contribuye a la sefial XPS a

mayor energia de ligadura.
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Figura 5.8.- Espectro XPS en la region del O 1s de los fosfatos metalicos mesoporosos

Esta conclusién se ve reforzada por los datos relativos a la region XPS
del P 2p, donde también se observa una banda asimétrica con dos
componentes: un maximo a 133.6-133.8 eV y un hombro a 134.9-135.0 eV,
correspondiéndole a este ultimo un area entre 6.6 y 13.9%, y, de acuerdo con
los datos obtenidos a partir de la sefial del O 1s, el mayor valor aparece para el
ZrP (Fig. 5.9). Los valores de energia de ligadura para el O 1s y el P 2p son
cercanos a los observados por Zhang y col. [16] para un hidrogenofosfato de

circonio, a 531.5 y 133.5 eV, respectivamente.
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Figura 5.9.- Espectro XPS en la regién del P 2p de los fosfatos metalicos

mesoporosos

Los datos de energias de ligadura de los elementos metalicos Nb 3ds/2
(208.0 eV), Zr 3ds/2 (183.3 eV) y Ti 2ps/2 (459.1 eV) son distintas de las
observadas para los correspondientes 6xidos metalicos, lo que corrobora que
estos cationes metdlicos se encuentran en un entorno quimico diferente.
Ademas, las bandas que aparecen son simétricas, lo que descarta la presencia
de otro entorno metalico diferente de los grupos fosfato unidos a estos cationes
metalicos (Fig. 5.10). Asi, los datos publicados para las energias de ligadura de
estos metales en los respectivos 6xidos son: Nb2Os (202.8 - 204.8 eV), ZrO»
(182.0-182.5 eV) y TiO2 (458.8 eV), mientras que la sefial del O 1s se encuentra a

menores energia de ligadura.
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NbP ZrP
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Figura 5.10.- Espectros XPS en las regiones del Nb,Zr, Ti 3d(2p) de los fosfatos metalicos

mesoporosos

La reaccién de deshidrataciéon de D-xilosa requiere la participacion de
sitios d4cidos, por lo que es importante determinar la concentracién y
naturaleza de los centros acidos presentes en la superficie de estos
catalizadores. La acidez total de los fosfatos metalicos mesoporosos fue medida
mediante TPD-NHj3, y los valores de acidez se recogen también en la Tabla 5.2,
mientras que las correspondientes curvas de desorcion de NH; se han
representado en la Figura 5.11. El ZrP exhibié una concentracién de sitios
acidos (por gramo de catalizador) practicamente el doble que los otros fosfatos
metdlicos. La densidad de sitios 4cidos, calculada considerando la superficie

especifica, es también maxima para el fosfato de circonio.
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Por otra parte, la fortaleza &cida puede relacionarse con la
temperatura de desorciéon del NHs, presentado una mayor fortaleza acida a
mayor temperatura de desorcion [17]. En este caso, el TiP presenta centros
acidos de mayor fortaleza que los otros fosfatos, ya que la desorcién de NH3
comienza a 150°C, mientras que para los fosfatos de Nb y Zr se encuentra en
torno a 120°C. Ademas para el TiP, la banda de desorcién de amoniaco se
extiende homogéneamente desde 170°C hasta aproximadamente 350°C, para
posteriormente decaer hasta 550°C. Para los fosfatos de Nb y Zr, se aprecia un
maximo en torno a 175°C aproximadamente, presentando el ZrP una mayor
pendiente. En este sentido, las curvas de TPD-NH3; de los diferentes
catalizadores (Fig. 5.5) revelaron la presencia de una distribucién heterogénea

de centros acidos de diferente fortaleza.
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Figura 5.11.- Curvas de desorcion de NH3 de los fosfatos metélicos
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A la vista de las propiedades texturales y dcidas que presentan estos
materiales, es de esperar que los fosfatos metalicos muestren actividad

catalitica en la reaccion de deshidratacién de D-xilosa.

5.2.- Actividad catalitica en la reaccion de deshidratacion de

D-xilosa

La actividad catalitica de estos fosfatos metalicos mesoporosos se ha
evaluado en la reaccion de deshidrataciéon de D-xilosa, segtun el esquema de

reaccién descrito en el Capitulo II1.

La influencia de pardmetros experimentales, tales como la
temperatura y tiempo de reaccion, asi como la relacion masica D-
xilosa:catalizador se han evaluado con el objetivo de maximizar el rendimiento
a furfural. En este sentido, se decidié utilizar un sistema bifasico, empleando
un co-disolvente organico que extrajera el furfural de la fase acuosa, y
minimizara la formacién de productos no deseables. Entre las diferentes fases
organicas utilizadas en bibliografia, se escogi6 el tolueno por su inmiscibilidad
en agua y alta afinidad por el furfural [7]. Ademas, los diferentes puntos de
ebullicién del furfural (161.7°C) y el tolueno (110.6°C) facilitarian la separaciéon
del furfural mediante destilacion. Por otra parte, se ha estudiado la posibilidad

de reutilizacién de los catalizadores obtenidos.
5.2.1.- Influencia de la temperatura de reaccién

Estos catalizadores soélidos 4cidos se estudiaron a temperaturas
comprendidas entre 150 y 190°C, empledndose una relacién maésica D-
xilosa:catalizador de 3:1 y un tiempo de reaccién de 90 minutos. Los resultados

(Figuras 5.12-5.14) reflejaron un claro aumento de la conversiéon de D-xilosa y
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del rendimiento a furfural con la temperatura de reaccién. Esto se debe a que la
reaccion es ligeramente endotérmica, y por tanto, al aumentar la temperatura
se favorece el desplazamiento de la reaccién hacia la formacién de productos.
Asi, a 190°C se obtuvieron conversiones de D-xilosa cercanas al 90% para los
tres fosfatos mesoporosos. Sin embargo, la selectividad hacia la formacién de
furfural (FF) no sigui6 esa misma tendencia, ya que su mejora con la
temperatura fue menor, por lo que el incremento del rendimiento en furfural

se debi6 principalmente al aumento de la conversion.
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Figura 5.12.- Actividad catalitica en la deshidrataciéon de D-xilosa a 150°C

(relacién masica D-xilosa:catalizador de 3:1, 90 minutos de reaccién y 1000 rpm)
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El aumento de la actividad catalitica y la disminucion de la
selectividad a 190°C son un claro indicativo de la existencia de reacciones
secundarias que conducen a la degradacion del furfural, y la consecuente
formacion de depésitos orgénicos sobre la superficie del catalizador, o incluso
dentro de los poros que disminuirfan la actividad catalitica [18]. Este fenémeno
se apreci6 visualmente, ya que al aumentar la temperatura, tanto el medio

como el catalizador adquirieron un color mas oscuro en un corto periodo de
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Figura 5.13.- Actividad catalitica en la deshidratacion de D-xilosa a 170°C

(relacién masica D-xilosa:catalizador de 3:1, 90 minutos de reaccién y 1000 rpm)

A diferencia de las reacciones llevadas a cabo a 150 y 170°C en
ausencia de catalizador, donde no se detect6 la formaciéon de furfural, a 190°C
se observd una conversion de D-xilosa del 60% con un rendimiento del 10% a

furfural (Fig. 5.14). Esta contribucién térmica puede explicarse por la
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formacion de acidos organicos, generados durante la descomposicion térmica,

que podrian catalizar la deshidrataciéon de D-xilosa [19,20].
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Figura 5.14.- Actividad catalitica en la deshidratacién de D-xilosa a la temperatura de
reaccion de 190°C y contribucion térmica

(relacién masica D-xilosa:catalizador de 3:1, 90 minutos de reaccién y 1000 rpm)

Teniendo en cuenta que a 190°C se obtiene un 10% de rendimiento a
furfural en el proceso térmico, en ausencia de catalizador, se consideré la
temperatura de 170°C como la mas apropiada para continuar con la
optimizaciéon del resto de variables experimentales en la reacciéon de

deshidratacién de D-xilosa.

El mayor rendimiento en FF (60%) se obtuvo empleando el NbP,
presentando una elevada selectividad (83%) para una conversién del 70% (Fig.

5.15). Pholjaroen y col. sintetizaron un fosfato de niobio con una menor
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superficie especifica (Sper = 114 m2 g1) y acidez (402 pmol NH3 g?), pero un
mayor didmetro medio de poro (d= 71 mm) y lo utilizaron en la
deshidrataciéon de D-xilosa bajo condiciones de reacciéon similares [7]. Sin
embargo, se necesitaron temperaturas cercanas a 200°C para obtener un

rendimiento similar al NbP a 170°C.
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Figura 5.15.- Comparacion del rendimiento en furfural a diferentes temperaturas de

reaccion. (relacion xilosa:catalizador 3:1, 90 minutos de reaccién y 1000 rpm)

Por tanto, la actividad catalitica, relacionada con el rendimiento en
furfural, sigue el orden: NbP > ZrP > TiP, que coincide con el orden observado
de los didmetros medios de poros. Sin embargo, el catalizador mas 4cido es el
fosfato de circonio mesoporoso, y la gradacién de valores de acidez por gramo
de catalizador es ZrP > NbP ~ TiP. De estos datos podria inferirse que las
propiedades texturales son mds importantes que la concentraciéon de sitios

acidos para explicar los valores de rendimiento en furfural, ya que un mayor
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didmetro de poros minimiza la contribucién de reacciones secundarias que

disminuyen el rendimiento en furfural.
5.2.2.- Influencia del tiempo de reacciéon

El comportamiento catalitico en la deshidratacion de D-xilosa a
furfural esta fuertemente relacionado con las propiedades texturales y la acidez
de los catalizadores sélidos [7]. Como se observé anteriormente en la Tabla 5.2,
el ZrP presenté la mayor concentracién de centros acidos, por lo que no
sorprende que sea el catalizador que exhibi6 una mayor actividad catalitica,
alcanzando una conversion de xilosa cercana al 90% al cabo de 120 minutos
(Fig. 5.16). Sin embargo, su selectividad permanecié practicamente constante
(55%) en el intervalo de tiempos estudiado (30-120 minutos). Mientras el TiP
con un mayor nimero de centros acidos fuertes presenta la mayor conversion
durante los primeros 60 minutos, pero con la peor selectividad a FF, ademas de
disminuir significantemente la conversiéon de D-xilosa al cabo de 120 min. Por
tanto, esta mayor fortaleza de los centros acidos, junto con el menor diametro
de tamafio de poro (Tabla 5.2), pueden favorecer las reacciones secundarias
que consumen el FF formado, asi como la formacién de una mayor cantidad de
residuos sobre la superficie del catalizador, que conducen a una disminucién

del rendimiento en FF.

Por otra parte, el NbP, con una menor concentraciéon de centros
acidos y el mayor didmetro de poro medio (5.4 nm) de los tres catalizadores,
exhibe una selectividad a FF del 80% y una conversién de D-xilosa del 70% al
cabo de 90 minutos de reaccion. Estos resultados parecen indicar que la
reaccién de deshidratacién no requiere elevadas concentraciones de centros
acidos, sino que es una combinacién adecuada de propiedades texturales y
acidez la que determina la actividad en la deshidratacion de D-xilosa a

furfural, como se ha comentado previamente.

245



Capitulo V

De acuerdo con la bibliografia, la isomerizaciéon de D-xilosa a xilulosa
puede tener lugar de forma rapida, mediante la apertura de la D-xilosa, que
desaparece mas lentamente para producir furfural [20]. Sin embargo, la

formacioén de xilulosa no se detecto en las condiciones de reacciéon utilizadas.

Un aspecto a considerar es la disminucién de la selectividad con el
tiempo de reaccion, observandose al cabo de 60 minutos para los catalizadores
de TiP y ZrP y a partir de 90 minutos para el NbP. Es evidente que tiempos de
reacciéon prolongados promueven la degradacion del furfural sobre la

superficie dcida de los catalizadores.
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Figura 5.16.- Influencia del tiempo de reaccion de los fosfatos metalicos mesoporosos en la

deshidratacién de D-xilosa (relacion masica xilosa:catalizador de 3:1, temperatura de 170°C

y 1000 rpm). Simbolos huecos para conversién y simbolos rellenos para selectividad
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5.2.3.- Influencia de la relacién mdsica D-xilosa:catalizador

El andlisis de la influencia de la relacion masica D-xilosa:catalizador
se llev6 a cabo manteniendo constante la cantidad de D-xilosa (150 mg) en el
reactor y variando la masa del catalizador para obtener relaciones de 3:1, 2:1 y
1:1. Todos los ensayos se realizaron bajo agitacion vigorosa (1000 rpm), a 170°C

y durante 90 minutos.

La Tabla. 5.4 muestra el efecto de la relacion masica D-
xilosa:catalizador sobre la actividad catalitica, asi como el rendimiento en
furfural. El mayor rendimiento a furfural fue obtenido para el NbP (60.8%),

empleando una relacién masica de 2:1.

Catalizador Rel. D- Conversion Selectividad Rendimiento
xilosa:Cat. (%) (%) (%)
3:1 71.37 63.35 45.21
TiP 2:1 74.03 61.34 4541
11 82.75 58.93 48.76
3:1 75.45 57.41 43.39
ZrP 2:1 77.74 62.20 48.36
11 77.89 50.87 39.62
3:1 70.29 83.16 58.46
NbP 2:1 68.90 88.25 60.80
11 82.75 71.86 59.46

Tabla 5.4.- Influencia de la relaciéon masica D-xilosa:catalizador

Exceptuando al ZrP, donde la actividad catalitica apenas vario al

aumentar el nimero de centros dcidos con respecto a la concentracién de D-
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xilosa, se apreci6 un ligero incremento en la conversién de D-xilosa con la
concentraciéon de centros &acidos. Sin embargo, el rendimiento en furfural

decreci6 cuanto mayor fue la relacion D-xilosa:catalizador.

Este efecto es similar al observado por Yemis y col. [21] y Pholjaroen y
col. [7], pudiéndose explicar por la formacién de huminas mediante la reacciéon
de condensacién entre furfural y D-xilosa. Cuanto mayor es la concentracion
de D-xilosa no convertida, mayor probabilidad de que reaccione con el furfural
producido, favoreciendo la formacién de huminas que bloquean los poros del

catalizador y disminuyen la accesibilidad hacia los centros acidos.
5.2.4.- Estudio de la estabilidad de los fosfatos metdlicos

El andlisis de la estabilidad de los fosfatos metalicos se llevé a cabo
mediante el estudio de reutilizacién de los catalizadores. Los ensayos de
reutilizacion fueron de 90 minutos de reaccion por ciclo, a 170°C y con una
relacion masica D-xilosa:catalizador de 1:1, con el fin de facilitar la
recuperacion del catalizador entre ciclos, ya que en los estudios precedentes se

realizaron con una menor cantidad de catalizador.

Una vez finalizado cada ciclo de reaccién, el catalizador se recuperé
por filtracion y posteriormente, se procedié a su lavado con agua y metanol,
para eliminar las sustancias depositadas en la superficie del catalizador, y

finalmente se seco el catalizador en estufa a 60°C.

Mientras que los fosfatos de Nb y Ti mostraron una progresiva
desactivacion a lo largo de los diferentes ciclos de reutilizacién (Fig. 5.17), la
reutilizacion del ZrP no fue posible debido a que se generan floculos que
imposibilitan la recuperaciéon del catalizador, posiblemente debido a su mayor
acidez. La desactivacién del TiP y NbP puede relacionarse con la adsorcién de

subproductos de reaccién sobre la superficie de estos catalizadores,
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produciendo la desactivaciéon de los centros activos y/o disminuyendo la
accesibilidad hacia ellos. Este fenémeno se puede inferir del oscurecimiento
progresivo de los catalizadores, que presentaban inicialmente un color

blanquecino, después de cada ciclo catalitico.

Por otra parte, la ligera disminucion en la selectividad hacia la
produccién de furfural tanto del TiP como del NbP, hizo pensar en la
posibilidad de que la disminucién en el rendimiento de la reaccién se debiera
también a la pérdida de catalizador durante el proceso de filtracién entre ciclos

de reaccion.

P b

Figura 5.17.- Rendimiento a furfural en funcién de los ciclos de reutilizaciéon de los fosfatos
metalicos mesoporosos en la deshidratacion de D-xilosa (relacion masica d-

xilosa:catalizador de 1:1, temperatura de 170°C, 90 min y 1000 rpm)
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La disminucién del rendimiento a furfural se hace mas significativo a
partir del tercer ciclo de reutilizacién para el fosfato de Ti, siendo el NbP el que
mejores propiedades de reutilizacion exhibi6 para la reacciéon de
deshidratacion de D-xilosa. Ademas, los andlisis mediante ICP-AES mostraron
la ausencia de Ti y Nb en disolucién. Por tanto, la disminucién de la actividad
catalitica en los ciclos de reutilizacién no se debe a la lixiviacién de Ti o Nb en

el medio de reaccion.

Estos resultados coinciden con los publicados para la reacciéon de
deshidratacion de D-xilosa sobre silicatos de mniobio microporosos y
mesoporosos [22], nanolaminas de niobato y titanobiobato [23], 6xido de

niobio soportado [24] y 6xido de niobio mesoporoso [25].

5.3.- Conclusiones

1.- Se han sintetizado fosfatos metdlicos mesoporosos de niobio,
circonio y titanio para su uso como catalizadores solidos acidos en la reaccién
de deshidrataciéon de D-xilosa para la producciéon de furfural. Todos los
materiales han mostrado propiedades texturales y acidas adecuadas para
llevar a cabo dicha reaccién, obteniéndose los mejores rendimientos en furfural
(60.8%) con el fosfato de niobio mesoporoso. Ademas, este fosfato mesoporoso
fue el que mostré6 un mejor comportamiento en los estudios de reutilizacién,
aunque sufre una desactivaciéon progresiva, principalmente debido a la
formacion de depodsitos carbonosos sobre los centros activos como
consecuencia de la adsorcion de productos derivados de reacciones
secundarias sobre la superficie del catalizador. Su mejor comportamiento

catalitico se puede explicar por su didmetro de poros mas elevado, que facilita
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la difusién del furfural hacia el exterior de los poros. Todos los catalizadores

han mostrado su estabilidad frente a la lixiviacién en el medio de reaccion.
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Acetalizacion de furfural

La molécula de furfural estd constituida por un anillo furdnico unido
a un grupo aldehido, altamente reactivo, facilmente oxidable y capaz de dar
reacciones ampliamente conocidas, como la condensacién aldélica. Debido a
esta reactividad, el furfural posee un gran potencial como molécula plataforma
para la sintesis de productos quimicos de alto valor afiadido, siendo necesario
poder modular su reactividad. El furfural comercial es un liquido con una
ligera tonalidad amarillenta que va oscureciéndose con el tiempo, y uno de los
factores que contribuye a esa degradacion es la reaccion de autoxidacién, que
origina el correspondiente 4cido furano-2-carboxilico. En este sentido, la
reaccion de acetalizacion del furfural para formal furfural dietil acetal (FDA) se
puede considerar como una herramienta versatil de proteccién para la sintesis

de nuevos productos quimicos.

(e}
o EtOH ©
\ “H,0
L T )T
-
-2EtOH
Furfural Furfural dietil acetal

Esquema 6.1.- Reaccion de acetalizacion del furfural para producir furfural dietil acetal

La reacciéon de acetalizacion es muy conocida en el campo de la
sintesis de compuestos organicos, habiéndose utilizado como método protector
de grupos funcionales en sintesis organica. Teniendo en cuenta que esta
reacciéon requiere la presencia de un catalizador acido, se han empleado sélidos
acidos de muy diversa naturaleza para catalizar este proceso. Entre ellos se
encuentran nitrato de lantano(Ill) hexahidrato [1], circonia y titania sulfatadas
[2], heteropolidcidos [3], cloruro de cerio(Ill) anhidro [4] y montmorillonita

intercambiada con cerio [5].
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Por otra parte, las dimensiones de las moléculas implicadas en la
reaccion de acetalizacion y el cardcter acido modulable de muchos
aluminosilicatos microporosos, principalmente de tipo zeolitico, ademas de la
selectividad de forma que ofrece su estructura cristalina formada por canales y
cavidades de tamafios uniformes, son las principales razones para estudiar el
comportamiento catalitico de diferentes zeolitas comerciales en la acetalizacion
de furfural con etanol. Ademads, desde el punto de vista medioambiental, las
zeolitas no son corrosivas, ni se descomponen en productos peligrosos para el

medio ambiente [5].

6.1.- Caracterizacion de las zeolitas

Las zeolitas utilizadas en la reaccién de acetalizacion de furfural fueron
comerciales y suministradas por la empresa Zeolyst International.
Exceptuando la mordenita, que se encontraba en su forma sédica, el resto de
zeolitas (ZSM-5, beta y USY) estaban en su forma amonica, por lo que fue
necesario un pretratamiento térmico para la formacién de sus formas

protoénicas (ver Apartado 3.2.3).

Las propiedades texturales de las zeolitas se suministraron por la
propia empresa Zeolyst, mientras que su acidez se evalué mediante TPD-NHj3.
El uso de zeolitas con diferentes estructuras va a permitir evaluar la influencia
de las propiedades texturales sobre el comportamiento catalitico. Ademas,
dentro de cada tipo estructural, se ha variado la relacién molar Si/ Al para
modificar las propiedades 4cidas. Las caracteristicas texturales y acidas se

recopilan en la Tabla 6.1.
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Tabla 6.1.- Area superficial y acidez de las zeolitas estudiadas

Tamaiio Relaciéon SBET umol umol
Zeolita
de poro molar Si/Al (m2-g1) NH; - g1 NH; -m?
H-USY 6 730 835 1.14
H-USY 30 730 347 0.48
H-beta 12.5 680 855 1.26
H-beta 19 710 806 1.13
Grande
H-beta 25 n.d n.d -
H-beta 150 620 147 0.24
H-mordenita 10 500 1656 3.31
Na-mordenita 6.5 n.d. n.d. -
H-ZSM-5 11.5 425 1394 3.28
H-ZSM-5 25 425 n.d -
Medio
H-ZSM-5 40 425 451 1.06
H-ZSM-5 140 400 n.d-

n.d = no disponible

La zeolita USY cristaliza en el grupo espacial Fd3m (a~ 24.7 A), siendo
isoestructural con la faujasita (FAU), y difiere de otras zeolitas con igual
estructura, como las zeolitas X e Y, por su relacion Si/ Al que puede ser igual o
superior a 5.6. Se clasifica como de poro grande, y la estructura posee
superjaulas y ventanas de 12 anillos, con un didmetro libre aproximado de 7.4

A, perpendiculares a las direcciones [111].

Los dos polimorfos de la zeolita beta poseen un sistema tridimensional
con tres tipos de canales abiertos a través de 12 miembros, de seccion eliptica y

perpendiculares entre si, coincidiendo con los tres ejes cristalogréficos, con
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unas cavidades en el cruce de los tres canales con dimensiones de 9 x 10 A. Los
canales paralelos a los ejes a y b son rectos y tienen un didmetro medio de 7.6 x
6.4 A, mientras que los paralelos al eje c tienen un didmetro de 5.5 x 5.5 A. Uno

de los polimorfos cristaliza en el sistema tetragonal, grupo espacial P4,22.

La mordenita cristaliza en el sistema ortorréombico, grupo espacial
Cmcm. Presenta un sistema de canales con anillos de 12 miembros, a lo largo
del eje ¢, con un didmetro de 6.5 x 7.0 A. Esta estructura de canales se considera
unidireccional, debido a que los canales perpendiculares que cruzan a los de 12
MR son anillos de 8 miembros elipticos de dimensiones 2.6 x 5.7 A con una

limitada accesibilidad.

La zeolita ZSM-5 es la zeolita que presenta un mayor espectro de
aplicaciones [6-10]. Su tipo estructural es MFI, sistema ortorrémbico y grupo
espacial Pnma. Es de poro medio, con canales rectilineos, con apertura de
acceso a los canales de 10 MR, anillos de 10 atomos de oxigenos, de forma
circular con dimensiones 5.6 x 5.3 A. Perpendicularmente, se encuentra otro
sistema de canales sinusoidales interconectados, con aperturas elipticas de
dimensiones 5.5 x 5.1 A. El sistema de poros de la ZSM-5 presenta canales en
zig-zag casi circulares que se cruzan con canales rectos de seccién transversal

eliptica.

Las zeolitas con un tamafio de poro grande exhibieron areas
superficiales superiores a 500 m2-g1, siendo la zeolita tipo H-USY la que
presenté un mayor valor. Ademas, esta zeolita posee una mayor estabilidad
térmica, ya que en el proceso de desaluminizacién, los huecos que deja el
aluminio son ocupados por unidades tetraédricas de silicio, que ademads

contribuyen a incrementar la relacion molar Si/ Al.

Sin embargo, la diferencia en el drea superficial entre las zeolitas H-

beta y H-USY no es de gran magnitud, debido a que ambas presentan poros de
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gran tamafo. Por el contrario, la mordenita con estructura ortorrémbica posee
una superficie especifica inferior al resto de las zeolitas de similar tamano de
poro, pero unos 100 m2-gl superior que la zeolita ZSM-5, con sus canales

bidimensionales.

Por otra parte, la concentraciéon de sitios acidos, como es de esperar,
disminuye conforme se incrementa la relacion molar Si/Al, lo que corrobora
los numerosos estudios realizados con zeolitas, donde los sitios acidos, tanto
de Bronsted como Lewis, se asocian con la presencia de Al en la estructura
cristalina, donde la sustituciéon isomérfica del Si(IV) por AI(IIl) hace necesaria
la presencia de cationes, cuyo cambio por iones amonio y posterior tratamiento
térmico, genera sitios acidos de Bronsted asociados a grupos hidroxilo

presentes en enlaces Si-OH-Al

La fortaleza &cida no depende de las propiedades texturales,
exhibiendo la zeolita de tamafio de poro medio HZSM-5, con una relaciéon
Si/ Al = 25, la segunda mayor concentracion de centros acidos por gramo de
catalizador. Este hecho nos permitira disponer de un espectro amplio de
catalizadores microporosos con similares propiedades texturales y diferente
acidez, y zeolitas con andloga acidez y distinta estructura, para evaluar la

influencia de estos dos parametros sobre el comportamiento catalitico.

6.2.-Actividad catalitica de las zeolitas

La actividad catalitica de estas zeolitas en su forma proténica, después
de activacién a 550°C durante 6 horas (1°C min-), se ha evaluado en la reacciéon
de acetalizacién de furfural a temperatura ambiente, empleandose etanol como

alcohol y bajo las condiciones de reaccion descritas en el Capitulo III.

Entre los diferentes parametros que influyen en el rendimiento de la

reacciéon de acetalizacion, en este estudio se han evaluado: tipo de alcohol de
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reaccién, concentracién inicial de furfural, carga de catalizador, el efecto de

agua en el medio de reaccién y la reutilizacién del catalizador.

La Tabla 6.2 recoge las actividades cataliticas de las distintas zeolitas
en la obtencion de furfural dietil acetal a temperatura ambiente. Como se
puede apreciar, la ausencia de catalizador no originé actividad catalitica, del
mismo modo que cuando se utilizé6 una zeolita en su forma sdédica (Na-
mordenita), verificando la necesidad de sitios acidos para catalizar el proceso

de acetalizacion.

Por otra parte, los ensayos realizados con las zeolitas en sus formas
proténicas, con diferentes relaciones Si/ Al, mostraron en todos los casos que el
FDA fue el tnico producto de reaccion, exhibiendo una selectividad superior al

95%.

La alta selectividad en esta reaccion fue también observada por
Thomas y col. para la acetalizacién de cetonas (ciclohexanona, acetofenona, 4-
metoxiacetofenona y 4-nitroacetofenona) y aldehidos (benzaldehidos, 4-
metoxibenzaldehido, 4-nitrobenzaldehido) en presencia de silice, alimina y

zeolita Y [11].

Cuando se utilizaron las zeolitas beta y USY, con un tamarfio de poro
grande, el rendimiento en FDA alcanzado, en todos los casos, estuvo
comprendido entre un 71 y 79%, siendo la zeolita USY con una relacién Si/ Al=
6 y un sistema de poros tridimensional la que present6 el mayor rendimiento

en FDA (79%) entre todas las zeolitas empleadas.

Curiosamente, la zeolita beta (150), con la menor concentracién de
centros acidos (Tabla 6.1), exhibi6 una elevada actividad catalitica (79% de
conversion), asi como un rendimiento en FDA del 75%. Por el contrario, la

zeolita ZSM-5 con una estructura de poro estrecha y con valores de acidez
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superiores a la zeolita beta (150), dio lugar a conversiones de FF y
rendimientos en FDA inferiores al 50%. Este comportamiento se debe
probablemente a la estructura porosa de esta zeolita que, con un didmetro de
poro medio, no permite que la reaccién pueda tener lugar dentro de los poros.
Por tanto, la reaccién de acetalizacion tiene lugar sobre la superficie externa o
en la entrada de los poros de la zeolita ZSM-5, lo que origina un menor

rendimiento.

Tabla 6.2.- Acetalizaciéon de FF a FDA empleando diferentes tipos de zeolitas.

Tamaiio de poro Zeolita Si/Al Conv. (%) Rend. (%)
H-USY 6 79 79
H-USY 30 75 74
H-beta 12.5 76 72
H-beta 19 75 72
Grande
H-beta 25 71 71
H-beta 150 79 75
H-mordenita 10 33 33
Na-mordenita 6.5 <1 <1
H-ZSM-5 11.5 40 37
H-ZSM-5 25 35 35
Medio
H-ZSM-5 40 29 28
H-ZSM-5 140 8 8
Sin catalizador - <1 <1

a Condiciones de reaccion: 0.8 mmol FF, 75 mg zeolita, 0.2 mmol naftaleno (patrén interno),
87 mmol etanol, 25°C, 1 hora

bn.d = no disponible
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Cuando se compararon zeolitas con similar estructura, pero con
diferente relacién molar Si/Al, no se observé una correlaciéon entre acidez y
actividad catalitica, con la tnica excepciéon de las zeolitas ZSM-5(40) y ZSM-
5(140). Por lo que podemos concluir que la formaciéon de FDA no dependié de
la concentracién de centros acidos presentes en las zeolitas, sino que fueron la
estructura y tamafo de poro de la zeolita los factores que mas influyeron en el
rendimiento de la reaccién. En este contexto, Climent y col. [12], Thomas y col. [5]
y Corma y col. [13] observaron un efecto similar en la acetalizaciéon de aldehidos
y cetonas empleando zeolitas como catalizadores. Sin embargo, con la H-
mordenita, con un tamafno de poro largo, sélo se obtuvo un rendimiento del

33% en FDA.

En resumen, la zeolita H-USY (6) fue la que presenté el mayor
rendimiento hacia la formacién del furfural dietil acetal, y por ello fue elegida
como el catalizador para la optimacién de otras variables de la reaccién de

acetalizacion.

6.2.1- Mecanismo de reaccién en la produccion de furfural dietil acetal

En la reaccion de acetalizacion, un aldehido reacciona con una
molécula de alcohol para formar el correspondiente acetal. El mecanismo de la
reaccién se muestra en el Esquema 6.2. La primera etapa es la formaciéon de
una especie intermedia (2), mediante la protonacién del grupo carbonilo del FF
(1) sobre los centros 4cidos de Brensted de la zeolita. A continuacién, el etanol
reacciona con el intermedio (2) formando el hemiacetal (3), con eliminacién de
un proton. El grupo hidroxilo del hemiacetal se protona sobre los sitios acidos,
y su deshidratacién conduce a la formacion de la especie intermedia (4). Luego,
esta especie intermedia (4) reacciona con otra molécula de etanol dando lugar a

la especie (5), la cual, tras desprotonarse, forma el furfural dietil acetal (6) y se
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regenera el centro acido. Aunque la sintesis de FDA requiere inicialmente la
formacion del correspondiente hemiacetal (3), éste no se detecté como especie
intermedia en ninguna de las reacciones estudiadas. Esto sugiere que la
formacién del acetal fue ain mas rapida que la del hemiacetal, como han

sugerido trabajos anteriores para otros sistemas de reaccién.
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H —— H —— OH —>»
\ / — \J — \/ ~—
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OCH,CH, OCH,CH,
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\ / H/o" CH,CH; _ > \ / OCH,CH,
5) (6)

Esquema 6.2.- Mecanismo de reacciéon de la formacion de furfural dietil acetal

6.2.2.- Influencia del empleo de diferentes tipos de alcohol en la actividad

catalitica de la zeolita H-USY(6)

La utilizacion de diferentes tipos de alcoholes influye sobre el
rendimiento en los correspondientes acetales. En la bibliografia aparece el
metanol como el alcohol mas utilizado para la acetalizacién de aldehidos y
cetonas por su elevada reactividad [2,11,14,15]. Sin embargo, con el concepto

de Quimica Verde tan presente, y con el objetivo de hacer el proceso mas
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sostenible para el medio ambiente, se opté por emplear etanol en lugar de
metanol en el estudio de la acetalizacion de FF, ya que se puede producir por
fermentacion de la biomasa, tratdndose por tanto de un bioalcohol. Cuando se
emplearon alcoholes con una cadena de mayor longitud, como fueron el 1-
propanol o 1-butanol, en presencia de la zeolita H-USY (6) y en analogas
condiciones de reaccién, se aprecié6 un descenso en la actividad catalitica,
obteniéndose conversiones del 70% y 25%, respectivamente. Probablemente,
este decrecimiento pueda atribuirse a limitaciones difusionales de los acetales
dentro de los microporos de la zeolita, causado por el incremento de su

tamafo al emplear un alcohol mas voluminoso (Fig. 6.1).
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Figura 6.1.- Influencia del tipo de alcohol en la reaccién de acetalizacion de furfural (0.8

mmol FF, 75 mg catalizador, 4g alcohol, 25°C)
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6.2.3- Influencia de la relacion furfural:catalizador

Para el andlisis de este parametro se realizaron dos estudios cataliticos:

variando la concentracién inicial de furfural y la carga de catalizador.

En el estudio de la ‘concentracion inicial de furfural’, ésta se vario entre el
2 y 10% en peso con respecto al etanol (Fig. 6.2). El rendimiento en FDA
mostrado por la zeolita H-USY(6) decreci6 del 79 al 74% cuando la
concentraciéon de furfural se increment6 de un 2 al 5%. Sin embargo, al
aumentar la concentracion inicial de furfural al 10% en peso, no se aprecié
disminucién del rendimiento, sino que permanecié practicamente constante
(73%). Por tanto, se pudieron alcanzar elevados rendimientos en FDA en la

reacciéon de acetalizacién empleando altas concentraciones de furfural.
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Figura 6.2.- Influencia de la concentracion inicial de furfural en la reacciéon de acetalizacion

(75 mg catalizador, 87 mmol etanol, 25°C)
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Por otra parte, con el objetivo de analizar el efecto del incremento en el
‘niimero de centros dcidos’, se vari6 la carga del catalizador H-USY(6) entre 2 y 75
mg, en condiciones de reaccion estdndar. En general, este incremento en la
carga del catalizador implicarfa un aumento en la conversién si la reaccién
estuviese controlada cinéticamente. Sin embargo, los datos representados en la
Fig. 6.3 reflejan que el rendimiento en FDA, asi como la conversion de FF, s6lo
aumentaron cuando la cantidad de catalizador anadida se incrementé desde 2
hasta 5 mg. Sin embargo, cargas de catalizador mas elevadas (12.5 - 75 mg) no
afectaron al rendimiento de la reaccion, ya que, de hecho, éste se mantuvo
constante. Esto es un claro indicativo de que la existencia de un exceso de

acidez en la reaccién no afecta al rendimiento.

80 -
S
< 60 4
o
=
[
[«P)
o
= 404
(<)
o=
=
o
o
g§  20-
~
0 u

2 5 125 25 50 75

Concentracion de H-USY (6) (mg)

Figura 6.3.- Influencia de la carga de catalizador (H-USY(6)) en la reaccién de acetalizacion

(0.8 mmol FF, 87 mmol etanol, 25°C)
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Cuando se emple6 una menor carga de catalizador (2 mg), el
rendimiento a FDA fue del 65% después de 2 horas de reaccion y aumenté
hasta un 75% al cabo de tres horas de reacciéon, donde se alcanzé su equilibrio
(Fig 6.4). Esto confirma que el catalizador permanecié activo, y que se
requirieron tiempos de reacciéon prolongados para producir el mismo
rendimiento a FDA que cuando se emplearon concentraciones mayores de

catalizador a menor tiempo.
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Figura 6.4.- Rendimiento en FDA, empleando H-USY (6), en funcién del tiempo de reaccion.

(0.8 mmol FF, 2 mg catalizador, 87 mmol etanol, 25°C)

6.2.4- Estudio de la reutilizacion de la zeolita H-USY(6)

La reutilizaciéon del catalizador H-USY (6) se evalué también en la
reaccién de acetalizacion, donde se comprobdé que el catalizador se pudo

reutilizar durante 5 ciclos consecutivos. La Fig. 6.5 muestra que el catalizador
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preservé una elevada actividad catalitica a lo largo de los cinco ciclos de
reaccién, alcanzandose una similar distribucién de productos después de cada
ciclo, con un rendimiento a FDA comprendido entre 76-84%. Ademas, estos
resultados corroboraron que la zeolita H-USY (6) puede ser regenerada
mediante calcinacién a 550°C después de reaccion, sin que se produzca ningan
dafio estructural, debido a que cualquier alteracién estructural tendria como
resultado una pérdida en su actividad catalitica. Este efecto relacionado con las
modificaciones estructurales sobre el comportamiento catalitico fue observado
por Thomas y col. en su estudio de la acetalizacién de compuestos carbonilicos,

empleando montmorillonita intercambiada con diferentes cationes [11].
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Figura 6.5.- Reutilizacion de la zeolita H-USY(6) en la produccion de FDA

(relacién masica catalizador - FF = 5.9%, 4.3% en peso de FF en etanol, 25°C, 1h)
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6.2.5- Efecto del agua en la reaccién de acetalizacién de furfural

Una vez optimizados algunos pardmetros de este proceso catalitico,
hay que destacar que la acetalizacién es una reaccioén reversible. Moreau y col.
demostraron que la hidrélisis de acetales y tioacetales de FF pueden llevarse a
cabo utilizando agua como disolvente y en presencia de acidos fuertes de
Brensted, a través de un mecanismo de pseudoprimer orden [16]. Este efecto se
observo en la reaccién de acetalizacion de FF al afiadirle 0.5 g de agua, una vez
finalizada la reaccion. Al cabo de una hora de reaccién, bajo agitacién vigorosa,
se analizaron los productos de reaccién y se observé una completa hidrélisis

de FDA a FF (97%).

Por tanto, es evidente que el agua producida durante el proceso de
acetalizacién, en presencia de centros acidos de Breonsted presentes en la
zeolita H-USY (6), podria hidrolizar las moléculas de FDA y volver a formarse
FF durante la reaccion (Esquema 6.2). Con el objetivo de suprimir la reaccion
de hidrolisis de FDA y obtener una elevada conversion de FF, se emple6 un
gran exceso de alcohol (relacién molar EtOH:FF= 100:1) en comparacién con el
requerido estequiométricamente para la reacciéon (relacion molar EtOH:FF=

2:1).

Finalmente, con el objetivo de evaluar la actividad catalitica de la
zeolita H-USY(6) en procesos de acetalizacion, se utilizaron otros compuestos
derivados de la biomasa de interés industrial (Tabla 6.3). En este caso, se
emplearon como aldehidos: 5-hidroximetilfurfural, 4-hidroxibenzaldehido,

siringaldehido y vainillina.

Los resultados corroboraron que el papel que juega la estructura
porosa de las zeolitas es mas importante que la propia acidez, exhibiendo una

completa conversiéon a acetal para la molécula de menor tamafio, HMF,
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mientras que para el resto de compuestos més voluminosos, la conversiéon en

sus respectivos acetales estuvo comprendida entre el 27 y 36%.

Tabla 6.3. Reaccion de acetalizacion de etanol con diferentes aldehidos derivados de la
biomasa, en presencia de la zeolita H-Y (Si/ Al= 6).

Nombre

(didametro cinético)

Férmula Conversién

(%)

5-hidroximetilfurfural
(6,92 A)

4-hidroxibenzaldehido
(7,26 A)

Siringaldehido
(7,63 A)

Vainillina
(7,52 A)

\/\ 100

~O

36
HsCO OCH,
33
OCHj
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6.3.- Conclusiones

1.- Se han empleado varias zeolitas microporosas comerciales como
catalizadores acidos en la reaccion de acetalizacion de furfural con etanol, a
temperatura ambiente, con formacién de furfural dietil acetal. El mecanismo
de reaccién implica la presencia de hemiacetal como intermedio de reaccion,
pero esta especie no se detect6 entre los productos de reaccion, en ninguno de

los ensayos realizados.

2.- La zeolita H-USY(6) fue la que exhibi6 el mejor rendimiento a acetal,
con un valor cercano al 80% después de una hora de reaccién. Ademas,
utilizando una menor carga de catalizador (2.5% en peso respecto al sustrato)
se obtuvo un rendimiento similar, pero con mayores tiempos de reaccion (3

horas).

3.- La zeolita H-USY(6) demostré ser un excelente catalizador sélido
dcido para la reaccién de acetalizacion, pudiéndose reutilizar durante cinco

ciclos sin exhibir variacién alguna en el rendimiento de la reaccion.

4.- El proceso de acetalizacion con etanol es reversible, ya que en
presencia de agua se regenera el furfural. Ademas, esta reacciéon de proteccion
de grupos carbonilo se puede aplicar a otros aldehidos derivados de la

biomasa.

6.4.- Bibliografia

[1] M. Srinivasulu, N. Suryakiran, K. Rajesh, S. Malla Reddy, Y.
Venkateswarlu, Mild and efficient chemoselective synthesis of acetals and
geminal diacetates (acylals) from aldehydes using lanthanum(Ill) nitrate
hexahydrate, Synth. Commun. 38 (2008) 1753-59.

273



Capitulo VI

2]

3]

[4]

(5]

(6]

[7]

8]

[9]

[10]

[11]

[12]

274

C.-H. Lin, S.D. Lin, Y.-H. Yang, T.-P. Lin, The synthesis and hydrolysis of
dimethyl acetals catalyzed by sulfated metal oxides. An efficient method for
protecting carbonyl groups, Catal. Letters. 73 (2001) 121-25.

F. Zhang, C. Yuan, J]. Wang, Y. Kong, H. Zhu, C. Wang, Synthesis of
fructone over dealmuinated USY supported heteropoly acid and its salt
catalysts, ]. Mol. Catal. A Chem. 247 (2006) 130-37.

C.C. Silveira, S.R. Mendes, F.I. Ziembowicz, E.J. Lenardao, G. Perin, The use
of anhydrous CeCl; as a recyclable and selective catalyst for the
acetalization of aldehydes and ketones, J. Braz. Chem. Soc. 21 (2010) 371-74.

B. Thomas, S. Prathapan, S. Sugunan, Effect of pore size on the catalytic
activities of K-10 clay and H-zeolites for the acetalization of ketones with
methanol, Appl. Catal. A Gen. 277 (2004) 247-52.

Y. Sendoda, Y. Ono, Transformation of Propane into Aromatic over ZSM-5
Zeolites, J. Catal. 101 (1986) 12-18.

N. Rahimi, R. Karimzadeh, Catalytic cracking of hydrocarbons over
modified ZSM-5 zeolites to produce light olefins: A review, Appl. Catal. A
Gen. 398 (2011) 1-17.

A. Ikhlag, D.R. Brown, B. Kasprzyk-hordern, Catalytic ozonation for the
removal of organic contaminants in water on ZSM-5 zeolites, Appl. Catal.
B Environ. 155 (2014) 110-22.

S. Sato, Y. Yu-u, H. Yahiro, N. Mizuno, M. Iwamoto, Cu-ZSM-5 zeolite as
highly active catalyst for removal of nitrogen monoxide from emission of
diesel engines, Appl. Catal. 70 (1991) L1-L5.

R.. Harding, A.. Peters, ].R.. Nee, New developments in FCC catalyst
technology, Appl. Catal. A Gen. 221 (2001) 389-96.

B. Thomas, V.G. Ramu, S. Gopinath, J. George, M. Kurian, G. Laurent, et al.,
Catalytic acetalization of carbonyl compounds over cation (Ce®*, Fe3* and
Al¥*) exchanged montmorillonites and Ce3+-exchanged Y zeolites, Appl.
Clay Sci. 53 (2011) 227-35.

M.J. Climent, A. Corma, S. Iborra, M.C. Navarro, J. Primo, Use of
mesoporous MCM-41 aluminosilicates as catalysts in the production of fine
chemicals : preparation of dimethylacetals, J. Catal. 161 (1996) 783-89.



[13]

[14]

[15]

[16]

Acetalizacion de furfural

A. Corma, M. J. Climent, H. Carcia, J. Primo, Formation and hydrolysis of
acetals catalysed by acid Faujasites, Appl. Catal. 59 (1990) 333-30.

Q. Bao, K. Qiao, D. Tomida, C. Yokoyama, Acetalization of carbonyl
compounds catalyzed by GaCl; immobilized on imidazolium-styrene
copolymers, Catal. Commun. 10 (2009) 1625-28.

M. Penkala, K. Szczubia, E. Kowalska, Transition metal compounds and
complexes as catalysts in synthesis of acetals and orthoesters: theoretical ,
mechanistic and practical aspects, 256 (2012) 2057-95.

C. Moreau, J. Lecomte, S. Mseddi, N. Zmimita, Stereoelectronic effects in
hydrolysis and hydrogenolysis of acetals and thioacetals in the presence of
heterogeneous catalysts, ]. Mol. Catal. A Chem. 125 (1997) 143-49.

275



Capitulo VI

276

VOVIVYW 30
avaisy¥3aAINn

eayual) uordebinalqg

K sauoioealigng -
ewl A



7.- CAPITULO VII. CONCLUSIONS



VOVIVWN 3a
avaisy¥3aAINn

eolypjual) ugioeBinaIg

K sauoioealigng ~
ew ‘



Conclusions

By considering the results of the physico-chemical characterization of
catalysts and their catalytic behaviour in the different catalytic processes,
described and discussed in this PhD report, as well as the data reported in the

literature, the following conclusions can be drawn:

Oleochemical platform:

1. Calcium zincate dihydrate has been synthesized and used as
precursor of a basic CaO-ZnO catalyst. Thus, the thermal treatment of the
precursor, under an inert atmosphere at 400°C, allows obtaining a mixture of
zinc and calcium oxides. The precursor is stable in air against carbonation and
hydration. This is a great advantage, from the economic point of view,
compared to the use of other calcium precursors, such as calcite (CaCOs3) or
Ca(OH)2, which require temperatures as high as 700°C to be transformed into

calcium oxide.

2. The CaO-ZnO catalyst has been tested in the transesterification of
triglycerides with low molecular alcohols, methanol and ethanol, for the
production of the corresponding fatty acid alkyl esters. Regarding the
methanolysis process, a FAME yield close to 95% was attained by using a
methanol: oil molar ratio of 12:1, a reaction temperature of 60°C, a stirring rate
of 600 rpm, after 60 minutes of reaction time, in the presence of a 4 wt% of

precursor (after activation at 400°C) with respect to the oil.

3. For industrial application of calcium zincate, as precursor of basic
catalysts, for biodiesel production, an used frying oil was simulated by adding
different amounts of oleic acid (as free fatty acid) and water to refined
sunflower oil. In general, the catalyst exhibits a suitable tolerance to the

presence of free fatty acids until an acidity degree of 1.1°. However, water
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reduces the effectiveness of the catalyst, decreasing the FAME yield until 20%

with a water content of only 0.2 wt.%.

4. The CaO-ZnO catalyst can be used for three catalytic cycles of 60
min, reaching FAME yields higher than 85%, thus revealing that the catalyst is

reusable in the methanolysis reaction.

5. The evaluation of the catalytic performance of this CaO-ZnO
catalyst for the production of biodiesel by ethanolysis has evidenced the need
of more drastic experimental conditions to attain high FAEE yields. Moreover,
in the presence of ethanol, leaching of CaO in the reaction medium was

observed.

6. It has been evaluated the introduction of an esterification step for
removing free fatty acids of low grade vegetable oils, before the
transesterification process in the presence of CaO-ZnO. A commercial
Amberlyst-15 resin has shown excellent properties in the esterification of oleic
acid with methanol, at 65°C, with a methanol:oleic acid molar ratio of 35 and
600 rpm of stirring rate, being stable at least during six catalytic runs of 24 h,
with conversion higher than 95%. However, this sulfonic resin is not active in

the transesterification process.

Sugar platform

1. Mesoporous metal phosphates of niobium, zirconium and titanium
have been synthesized to be used as solid acid catalysts in the dehydration of
D-xylose to furfural. All materials have shown suitable textural and acidic
properties for carrying out this catalytic reaction, obtaining the best
performance (FF yield of 60.8%) with mesoporous niobium phosphate, by
using a D-xylose:catalyst weight ratio of 3:1, 1000 rpm of stirring rate, after 90

min of reaction at 170°C. Furthermore, this catalyst exhibited the best
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performance in the reusing studies, although wundergoes progressive
deactivation, mainly due to the adsorption of by-products on the active sites.
The catalytic activity is well correlated with the textural properties of
mesoporous metal phosphates, since in all cases the concentration of acid sites

is enough to assure a high conversion of furfural.

2. In the acetalization of furfural with ethanol to produce furfural
diethyl acetal, as a protecting method of the carbonyl group, the textural
properties of the zeolites used has an influence on the catalytic behaviour
stronger than the acid properties. The H-USY (6) zeolite reached the highest
FDA yield (79%) in acetalization of furfural, after one hour of reaction with
ethanol at room temperature. Moreover, this zeolite exhibited excellent
regeneration properties, which allow it to be reused for 5 catalytic cycles,

without decreasing its catalytic activity.
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Anexo 1.- Biorrefinerias en la Unién Europea

Empresa Clasificaciéon Materia Prima Productos Tecnologia Capacidad
ALEMANIA
Cereales (trigo, maiz, :Eigftt;rclioc{a d Hidroélisis
Crop Energies Ag Plat. Aztcares cebada, triticale) Pienso enzimatica 360.000 m3
‘Aztcares Y N Fermentacion
(“ProtiGrain”)
Biocombustibles ;?Zg;f: ?izrclher- Planta prueba
Choren Plat. Syngas ‘Madera sintéticos(*1) P
Electricidad y calor Tropsch 15.000t/a BTL
Proceso Carbo-V
Zellstoff Stendal . -Comfef as ‘Biomateriales (*2) Digestor de
Plat. Lignina Pequerios troncos . celulosa 620.000 t
GmbH : Electricidad y calor
Residuos aserraderos
NORUEGA
. ‘Bio-etanol _ .
Borregaard Plat. A'2u(?ares ‘Madera de abeto ‘Vanilina Pr}ocgsos termo- 72 Milll/a
Plat. Lignina L quimico EtOH
‘Lignina
SUECIA
. . ‘Bio-etanol, lignina Procesos Bio-
Domsjo Fabriker Plat. Aztcares ‘Madera blanda 15.000 t/a

-‘Acido carbénico

quimicos




HOLANDA

Avantium Furanics

European Bio-Hub
Rotterdam

WUR Biorefineria
Micro-algas

Core Bio-MCN

Greenmills

Plat. Aztcares
Plat. Lignina

Plat. Syngas

Plat.
Oleoquimica
Plat. Soluciéon
Organica

Plat. Syngas

Plat.
Oleoquimica

‘Celulosa
‘Hemicelulosa
‘Almidén
Sacarosa

‘Lignocelulosa

‘Micro-algas

Glicerol
‘Lignocelulosa

‘Aceites usados, grasas

Residuos organicos

‘Biocombustibles
Productos quimicos
y polimeros(*°)
Electricidad y calor

‘Bio-combustibles
Productos quimicos
‘Biogas

‘Biocombustibles
(Biodiesel)
‘Biogas
‘Electricidad
Calor

‘Bio-metanol
Biodiesel

‘Bio-DME

‘Bio-gas
Electricidad y calor

‘Biodiesel, Bioetanol
Glicerina, Compost

‘Hidrolisis
enzimatica

‘Deshidratacion
catalitica

‘Eterificacion
catalitica

Gasificaciéon

Gasificaciéon

‘Esterificacion FFA
‘Transesterif. TG

En proyecto

En proyecto

Planta piloto

Planta prueba
200 kt/a

Planta piloto
200 Ml/a Biod




Plat. Aztcares biodegradables ‘Bio-gas Fermentacion 25 Mm?3/a Biog

ESPANA
‘Catalisis 4cida
Abengoa Plat. Aztdcares Paja de trigo y cebada ‘Bio-etanol ‘Hidrolisis 4.000 t/a
enzimatica
AUSTRIA
‘Acido lactico
‘Mezcla de Digestor
Plat. Biogas Mezcla de hierba aminoécidos Anaerobico
Green Biorefinery Plat. Solucién y ‘Biomateriales Nano-filtracién En proyecto
o alfalfa . 1ss
Organica Fertilizante Electro dialisis
‘Bio-metano Intercambio i6nico
Electricidad y calor
‘Bio-metanol Digestor de
M-real Hallein AG  Plat. Aztcares ‘Madera de abeto ‘Biomateriales (*2) celulosa En proyecto
Electricidad y calor Fermentacién
‘Alimentos(*3)
Plat. Azticares Productos Quimicos
Lenzing AG R ‘Madera de haya (Furfural) ‘Hidroélisis En proyecto
Plat. Lignina . .
‘Biomateriales
Electricidad y calor
FRANCIA

SICA Atlantique Plat. ‘Aceite de colza Biodiesel (FAEE) Planta prueba



Oleoquimica ‘Etanol 10.000 t/a
Plat. Glicerol (subproducto o P Planta prueba
Solvay Oleoquimica transesterificacion) Epiclorhidrina 10.000 t/a
.1 Esterificacion FFA  22.500.000 t/a
Biodiesel e .
Clicerina Transesterificacion Biod
Sofiproteol Plat. ‘Aceite colza Productos quimicos TG 250.000 t/a Glic
P Oleoquimica ‘Aceite girasol . d N ‘Amidacion 2.300.000 t/a
y polimeros (*4) . .
. ‘Condensacion pienso
Pienso . o
Polimerizacion
DINAMARCA
Bioctarol hichoterma
Inbicon IBUS Plat. Aztacares Forraje (paja) Pienso Hidrolisis Planta piloto
Plat. Lignina Residuos agricolas ‘Lignina s 4300 t/a EtOH
.. enzimatica
Electricidad y calor L
Fermentacion
‘Bioetanol
. Plat. Aztcares Forraje (paja) 'Blog.a's ‘Conversion Planta piloto 40
s Plat. Lignina Residuos agricolas Sl bioquimica 1/d EtOH
18 & ‘Biocombustibles 4
solidos

(*1) Biocombustibles sintéticos: BTL diesel y BTL naphta
(*2) Biomateriales: productos de la industria del papel
(*3) Productos alimenticios: dcido acético grado alimenticio, edulcorantes basados en xilosa



(*4) Productos quimicos y polimeros: revestimientos, bio-lubricantes, bio-polimeros, bio-disolventes, productos quimicos intermedios.

(*5) Productos quimicos y polimeros: dcido furano dicarboxilicos, furano diaminas, dcidos organicos, fragancias y edulcorante

Anexo 2.- Estructura y propiedades de los 4cidos grasos mas comunes

Acidos Grasos IUPAC Estructura x:y@ M; m.p. (°C)
Saturados
A. Cdprico A. decanoico 10:0 172.3 32
A. Latirico A. dodecanoico 12:0 200.3 43
A. Miristico A. tetradecanoico 14:0 228.4 54
A. Palmitico A. hexadecanoico 16:0 256.4 62
A. Estedrico A. octadecanoico 18:0 284.5 69
A. Araquidico A. eicosanoico 20:0 312.5 75
Monoinsaturados
A. Palmitoleico A. 9-hexadecenoico 16:1 254.4 0
A. Oleico A. 9-octadecenoico 18:1 282.5 13
A. Vaccénico A. 11-octadecenoico 18:1 282.5 7



Poliinsaturados

A. Linoleico
A. A-linolenico
A. A-linolenico

A. Araquiddnico

A. 9,12-octadecadienoico
A. 9,12,15-octadecatrienoico
A. 6,9,12-octadecatrienoico

A. 5,8,11,14-eicosatetraenoico

18:2
18:3
18:3
20:4

280.5
278.4
278.4
304.5




Anexo 3.- Composicion porcentual de los aceites mas empleados en la produccion de biodiesel

Aceite o Grasa Acido Miristico Acido Palmitico Acido Estearico Acido Oleico Acido Linoleico
Semilla del Algodéon 0.8-1.5 22-24 2.6-5 19 50-52.5
Maiz - 7-13 2.5-3 30.5-43 39-52
Canola - 4-5 1-2 55-63 20-31
Oliva - 11 2.2 67 8.9
Palma 0.6-2.4 32-46.3 4-6.3 37-53 6-12
Cacahuete 0.5 6-12.5 2.5-6 37-61 13-41
Colza 0.1 5.1 21 57.9 24.7
Cartamo - 4.8 2.3-8 73.6-79 11-19
Soja - 2.3-11 2.4-6 22-30.8 49-53
Girasol - 3.5-6.5 1.3-5.6 14-43 44-68.7
Mantequilla 12.8 26.6 8.5 17.0 1.5
Manteca 1.7 27.9 13.5 46.7 10.2
Sebo 3.0 33.0 24.0 36.0 2.0




Anexo 4.- Especificaciones para biodiésel B100 (ASTM 6751-02 y EN 14214)

Propiedades

AST 6751-02

EN 14214

Densidad a 15°C

Punto de inflamacion (flash point)
Viscosidad a 40°C

Cenizas sulfatadas

Punto de niebla (Cloud point)
Lamina de cobre a la corrosion
Nrtimero de cetano

Contenido en agua y sedimentos
Acidez

Contenido en glicerol
Contenido en metanol
Contenido en fosforo
Temperatura de destilacion
Contenido en sodio y potasio
Estabilidad oxidativa

Residuo de carbon

Contenido en calcio y magnesio

Indice de yodo

870-890 kg/m3
130°C (minimo)
1.9-6.0 mm?/s

0.02% m/m (maximo)

Clase 3 (méaximo)

47 (minimo)

0.050 vol% (maximo)
0.50 mg KOH/ g (méximo)
0.24% m/m (maximo)
0.20% m/m (maximo)
10 mg/kg (méaximo)
360°C

5.00 ppm (maximo)

3 h (minimo)

0.05 peso% (maximo)
5 ppm (méximo)

860-900 kg/m3
>101°C (minimo)
3.5-5.0 mm?/s

0.02% m/m (maximo)

Clase 1 (mé&ximo)

51 (minimo)

500 mg/ kg (maximo)
0.50 mg KOH/ g (maximo)
0.25% m/m

0.20% m/m (maximo)
10 mg/kg (méaximo)
5.00 mg/kg (maximo)
6 h (minimo)

0.30 m/m % (méaximo)
5 ppm (méximo)

120 gyodo/100g (méximo)
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This work investigates the use of calcined calcium zincate as solid base catalyst for the methanolysis of
sunflower oil to FAME (biodiesel). The precursor and catalyst were characterized by XRD, XPS, SEM, EGA-
MS, FTIR and N, adsorption. The thermal treatment at temperatures as low as 400 °C leads to a base
catalyst which is very active and stable in biodiesel production from different vegetable oils (sunflower
and soybean). The presence of carbonate on the calcium zincate, used as precursor, is negligible after
remaining in contact with air for two weeks. The catalyst obtained at 400 “C shows FAME yields higher

’ésf:;’s:;ncale than 90% after 45 min of reaction, and the kinetic of the heterogeneous process (60 “C, methanol:sun-
Biodiesel flower oil molar ratio of 12, 3 wt.% of catalyst) is very close to that observed under homogeneous
Transesterification conditions (KOH dissolved in methanol). Under these experimental conditions, the catalyst is stable
Sunflower oil against lixiviation since it can be reutilized for three catalytic runs of 1 h, reaching yields higher than 85%.
Soybean oil Moreover, by increasing the acidity of the oil until 1.1° (typical value of fried oils), the catalytic
Reutilization performance is maintained. The presence of water has a negative influence on the catalytic activity, since

the addition of a 0.2 wt.% of water into the reaction medium decreases the FAME yield until 80% after 3 h
of reaction, although this yield is still higher than 60% after adding a 1 wt.% of water. This catalyst is also
very active in the transesterification of soybean oil.

© 2009 Elsevier B.V. All rights reserved.

1. Introduction

We are probably approaching the peak-high rate in consuming
petroleum for energy and chemicals. Although new reservoirs may
continue to emerge, the eventual ending point of natural supplies
and the growing concern about environmental quality are driving
an unprecedented worldwide search for alternative sources of
energy and raw materials. Currently, industrial production of
bioethanol and biodiesel from biorenewable resources, power
generation from nuclear reactors, sunlight, or wind are also
becoming increasingly efficient and affordable.

Transesterification of vegetable oils or fats for biodiesel
production can be catalyzed by both acid and base catalysts
[1,2]. Industrially, homogeneous base catalysts are used, including
sodium or potassium hydroxides or alkoxides. Basic catalysis is
preferred to the use of acid catalysis due to the corrosive character
and lower activity of acid catalysts, such as sulfuric or sulfonic
acids. However, removal of the base after reaction is problematic,

* Corresponding author. Tel.: +34 952131873; fax: +34 952137534,
E-mail address: maireles@uma.es (P. Maireles-Torres).

0926-3373$ - see front matter © 2009 Elsevier B.V. All rights reserved.
doi:10.1016/j.apcath.2009.05.041

since the current practice of aqueous quenching with acid results
in some degree of saponification (i.e., hydrolysis of the ester and
formation of the corresponding sodium carboxylate), as well as the
formation of emulsions which make ester separation difficult.
Further, an alkaline wastewater stream is generated, which must
be treated before its disposal. In order to circumvent these
problems, the use of heterogeneous catalysis is of interest. In
principle, this approach eliminates the need for an aqueous quench
and largely eliminates the formation of metal salts, thereby
simplifying downstream separation steps. Consequently, produc-
tion costs should be reduced, albeit the cost of the triglyceride
starting material represents the majority of the total production
cost. Furthermore, the process should be rendered more envir-
onmentally friendly.

For biodiesel production, different solid catalysts have been
evaluated, mainly based on alkaline and alkaline earth compounds
[3-12], acid solids [13-15] and enzymes [16,17]. Moreover, the
transesterification of vegetable oils can also be accomplished in
supercritical methanol without catalyst [18,19]. Thus, Gryglewicz
has tested the catalytic behaviour of a series of catalysts based on
alkaline earth metal oxides, hydroxides and methoxides, for the
methyl ester production from rapeseed oil and methanol [3],
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HIGHLIGHTS

» Calcium zincate treated at 400 °C is active in the ethanolysis of sunflower oil.

» By using a 3 wt.% of catalyst at 78 °C, FAEE yields higher than 95 wt.% are reached after 3 h.

» The catalytic activity is maintained even in the presence of free fatty acids (until 1.1° acidity) in the sunflower oil.
» The addition of Na,COs to the catalyst allows removing Ca and Na from biodiesel (<5 ppm).
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2012
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Available online 11 October 2012

The transesterification reaction of sunflower oil with ethanol to produce fatty acid ethyl esters (FAEEs)
was studied by using calcined calcium zincate as solid base catalyst. The effect of experimental param-
eters, such as catalyst loading, ethanol:oil molar ratio, free fatty acid and water contents, and stability
in the ethanolysis of sunflower oil in the presence of calcium zincate thermally treated at temperatures
as low as 400 °C are reported. Thus, by using a 3 wt.% of catalyst at 78 °C, FAEE yields higher than 95 wt.%
after 3 h of reaction time, can be reached. The addition of FFA (until 1.1° of acidity) does not affect the
catalytic activity, with yields values higher than 95 wt.%, but water brings about a negative effect.

gfg;‘::;:,s' However, the catalyst has demonstrated to be less resistant to the reutilization in the ethanolysis process
Ethanolysis due to the leaching of calcium species, but addition of sodium carbonate to the catalyst before the
Calcium zincate catalytic process allows obtaining, after washing with water, a biodiesel with concentrations of Ca and
Sunflower oil Na lower than 5 ppm.

Heterogeneous © 2012 Elsevier Ltd. All rights reserved.

1. Introduction from cotton [1], soybean [2,3], rapeseed [4-6], sunflower [7] and

winter rape [8], as well as frying oils [9-11]; different alcohols

The petroleum fuels are limited and depleting day by day due to
the increasing of the consumption and the society is really con-
cerned about the environmental issues related to their outrageous
consumption during the last century. For ecological and economic
reasons, biofuels obtained from biomass are considered as a feasi-
ble alternative since they can be integrated into the existing indus-
trial plants. Biodiesel is one of the most world-wide used biofuels,
and it is derived from vegetable oils, animal fats, and used waste
cooking oil. Its combustion emits fewer pollutants over the whole
range of air-fuel ratio in comparison with diesel. Transesterifica-
tion of vegetable oils and animal fats is the most common indus-
trial method for producing biodiesel. Many studies have been
carried out using different vegetable oils, such as those derived

* Corresponding author. Tel.: +34 952137534; fax: +34 952131870.
E-mail address: maireles@uma.es (P. Maireles-Torres).

0016-2361/$ - see front matter © 2012 Elsevier Ltd. All rights reserved.
http://dx.doi.org/10.1016/j.fuel.2012.09.054

such as methanol [12], ethanol [13] and butanol [14], and different
catalytic systems, mainly homogeneous ones such as alkaline
hydroxides [13,15,16], sulfuric acid [17], and supercritical fluids
or enzymes such as lipases [2,18,19]. However, biodiesel produc-
tion, under heterogeneous conditions, in the presence of solid cat-
alysts instead of homogeneous ones, has emerged as an attractive
route which could potentially lead to decrease the overall cost pro-
duction, because of the recovery and reuse of catalysts [20] and the
possibility of carrying out simultaneously both transesterification
and esterification reactions [21], if acid solids are employed. The
use of heterogeneous catalysts for biodiesel production has been
reviewed by different authors [22-25], and mechanistic and kinetic
aspects have been also discussed. Among the different types of so-
lid catalysts, much attention has been paid to calcium oxide since it
possesses relatively high basic strength, a less environmental im-
pact due to its low solubility in methanol and it can be obtained



Catalysis Today 234 (2014) 233-236

Contents lists available at ScienceDirect

Catalysis Today

[.SEV 2 journal homepage: www.elsevier.com/locate/cattod

Acetalization of furfural with zeolites under benign

reaction conditions

CrossMark

@

Juan Miguel Rubio-Caballero?, Shunmugavel Saravanamurugan®,

Pedro Maireles-Torres?, Anders Riisager®*

# Departamento de Quimica Inorgdnica, Cristalografia y Mineralogia (Unidad Asociada al ICP-CSIC), Facultad de Ciencias, Universidad de Mdlaga,

Campus Teatinos, 29071 Malaga, Spain

® Centre for Catalysis and Sustainable Chemistry, Department of Chemistry, Technical University of Denmark, DK-2800 Kgs. Lyngby, Denmark

ARTICLE INFO ABSTRACT

Article history:

Received 15 November 2013

Received in revised form 2 March 2014
Accepted 6 March 2014

Available online 28 March 2014

Acetalization is a viable method to protect carbonyl functionalities in organic compounds and offers a
potential synthetic strategy for synthesizing derived chemicals. In this work, several families of commer-
cial zeolites have been employed as solid acid catalysts in the acetalization of furfural to form furfural
diethyl acetal at room temperature using ethanol as a renewable solvent. Among the tested catalysts,

H-USY (6) provided the highest catalytic activity (79% acetal yield), excellent selectivity and reusability

Keywords:

Furfural

Zeolites

H-USY (6)

Furfural diethyl acetal
Ethanol

in five consecutive reaction runs. Process parameters such as, e.g. reaction time, catalyst loading and
applicability of different lower alcohols were evaluated and optimized.

© 2014 Elsevier B.V. All rights reserved.

1. Introduction

Production of fuels, energy and chemicals from renewable feed-
stocks are attracting worldwide attention in order to minimize
the large dependence on fossil reserves. Development of alter-
native technology based on sustainable resources will counteract
increased fossil energy prices resulting from the depletion as well as
environmental concerns caused by global warming. Lignocellulose,
the second most abundant component of biomass, is positioned as
the most feasible renewable source of organic non-fossil carbon,
available for the production of valued-added chemicals and fuels
[1-3].

Furfural (FUR) can be derived from lignocellulosic biomass and
is a versatile industrial chemical with a wide range of applica-
tions [4]. Accordingly, it has been considered a platform molecule
for the production of fuels (methyltetrahydrofuran - a gasoline
additive), as well as important chemicals such as, e.g. furfuryl
alcohol and tetrahydrofuran [2]. FUR is comprised of a heteroaro-
matic furan ring with an aldehyde group which is a useful handle
for further chemical synthesis. In this connection, acid catalyzed
acetalization of the formyl functionality (to make acetals) can be a

* Corresponding author. Tel.: +45 45252233.
E-mail address: ar@kemi.dtu.dk (A. Riisager).

htp://dx.doi.org/10.1016j.cattod.2014.03.004
0920-5861/© 2014 Elsevier B.V. All rights reserved.

versatile synthetic tool to make new chemicals, integrated in the
so-called biorefinery concept, or may serve as a convenient method
of protection. The stability of acetals under basic conditions and in
the presence of oxidizing and reducing agents, make acetals suit-
able intermediates in multistep organic synthesis [5-7]. Dimethyl,
diethyl and cyclic acetals are the most frequent acetals obtained
through acetalization. Moreover, acetals also present industrial
applications in pharmaceutical, polymer, fragrance and flavour
industries, and they have been used as additive in ethanol fuel to
decrease the autoignition temperature [8].

Acetalization is traditionally carried out with homogeneous
catalysis using strong Brensted mineral acids such as, e.g. H,SO4
or HCl, which lead to a series of problems associated to prod-
uct separation, catalyst recovery and equipment corrosion. To
overcome these drawbacks focus has recently shifted to the devel-
opment of renewable and environmentally benign heterogeneous
catalyst system instead [9-12]. Many solid catalysts have been
used in the acetalization of carbonyl groups, such as lanthanum
(I1I) nitrate hexahydrate [13], bismuth oxynitrate [14], anhydrous
cerium(Ill) chloride [15], phosphotungstic acid [16], sulfated zirco-
nia and titania [17], Ce-exchanged montmorillonite or mesoporous
silica [ 18], Filtrol-24, Amberlyst-15, dodecatungstophosphoric acid
(DTPA) supported on both ZSM-5 and K-10 clay [ 19] and melamine-
formaldehyde based polymer [20]. Bhaskar et al. have further
reported the use of zeolites as efficient catalysts for the protec-
tion of active groups in the synthesis of o-isopropylidene acetals
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Procedimiento de produccién de biocarburantes median-
te catélisis heterogénea empleando un cincato metalico
como precursor de catalizadores sélidos.

La presente invencion describe el empleo de catalizado-
res solidos, obtenidos por calcinacién de un cincato de un
metal alcalinotérreo o de un metal de transicion divalente,
para la produccién de biocarburantes (biodiésel) median-
te transesterificacion en condiciones suaves de tempera-
tura y presion atmosférica, de aceites o grasas vegetales
o animales, con alcoholes de bajo peso molecular. Venta-
jas, ademads de las propias de la catélisis heterogénea:

- Simplicidad, reproducibilidad y f&cil escalado de la sin-
tesis.

- El precursor del catalizador activo es estable en aire.

- La temperatura de descomposicién o activaciéon del ca-
talizador es inferior a la de otros catalizadores sélidos ba-
sicos.

- La cinética de la reaccion es similar a la descrita en reac-
ciones de catalisis homogénea, y significativamente mas
rapida que en el caso de otros catalizadores solidos.
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