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Las biorrefinerias de segunda generaciéon se consideran una de las alternativas mads
prometedoras para obtener productos quimicos y biocombustibles a partir de biomasa. En ellas, la
condensacidn alddlica en fase liquida tiene un papel determinante, permitiendo generar compuestos
de elevado peso molecular mediante la creacidn de enlaces carbono-carbono, en condiciones suaves
de temperatura. Teniendo en cuenta estas premisas, el objetivo de esta Tesis Doctoral es estudiar

diferentes reactivos derivados de la biomasa en esta reaccion.

La condensacidn de 5- HMF y acetona en discontinuo se ha estudiado comparativamente para
dos 6xidos mixtos (Mg-Zr y Mg-Al), destacando la actividad del Mg-Zr. Debido a la baja solubilidad de
los productos y su posible oligomerizacion, ha sido necesario analizar no sélo la fase liquida sino
también la sdlida, combinando la cromatografia con técnicas de caracterizacion de sdlidos. Se han
optimizado diferentes condiciones de operacidn (carga catalitica, temperatura y relacién de reactivos)
con el fin de minimizar las reacciones laterales, ajustando todos los resultados obtenidos a un modelo

cinético de acuerdo con el mecanismo de reaccién propuesto.

En el segundo bloque de esta Tesis, se ha estudiado la sustitucion de la acetona por
ciclopentanona en la condensacién con furfural, observando un gran incremento de la velocidad de
reaccion y gran selectividad al segundo producto (C15), obtenido como sdlido cristalino. La
optimizacidn de los pardmetros de reaccion, sin embargo, no evita la formacién de los productos en

fase sdlida, implicando importantes problemas hidrodindmicos o de desactivacién ante un cambio de




Resumen

configuracidon a un proceso en continuo. Este hecho motivd el estudio de la reaccién en otros

disolventes.

Se llevé a cabo una simulacidon de la solubilidad del C15 en diferentes disolventes organicos,
mediante el software CosmoThermX. De acuerdo a esos datos, se seleccionaron el etanol y el acetato
de etilo como disolventes para la condensacién. Sin embargo, la ausencia de reaccién demuestra la
necesidad de agua para favorecer la actividad, descartando la opcién de disolventes orgdnicos puros.
El sistema bifésico (acetato de etilo y agua) no mostré buenos resultados mientras que con el binario
(agua y etanol) se obtuvo una elevada actividad. Se optimizaron diferentes parametros de reaccién
(relaciéon agua/etanol, temperatura, etc.) para maximizar el equilibrio entre la aldolizacién y la

solubilidad de los productos.

Este sistema binario se utilizd para los estudios en continuo, observando una elevada
desactivacién promovida por el C15. Consecuentemente, se debe trabajar en condiciones en las que se
maximice el rendimiento al primer condensado, C10. El pH se identifica como parametro clave, con una
elevada mejora en el rendimiento a pH 8. También se corrobord el papel critico de las sales
involucradas en el proceso, requiriendo la presencia de bicarbonatos (actividad tampdn) y un

intercambio entre K* (medio) y Na* (catalizador) para mejorar la actividad y estabilidad catalitica.

Considerando los buenos resultados anteriores, se llevé a cabo la hidrogenacidén del C15. Se
estudid la actividad de tres metales (Ni, Pd, Pt) en dos soportes cataliticos (Al,O3 y Nb,Os), destacando
los resultados obtenidos con Pd/Al,Os. Se estudid la influencia del disolvente y la masa de catalizador,
proponiendo un modelo cinético y relacionando las constantes cinéticas con diferentes parametros
de este proceso como la superficie de los materiales, la acidez o distintas propiedades fisico-quimicas

de los disolventes empleados.

Por ultimo, se estudid la condensacion alddlica de acido levulinico y furfural con catalizadores
acidos microporosos. Se observa la necesidad de neutralizar el grupo carboxilo, analizando diferentes
alternativas para ello. Los mejores resultados en términos de rendimiento y estabilidad se alcanzaron
con la zeolita ZSM-5 (SiO,/Al,05=23). Diferentes optimizaciones indican que, de los dos productos

obtenidos, el isémero lineal debe evitarse para minimizar la desactivacién del catalizador.

Vi



Second generation biorefineries are considered as one of the most promising alternatives to
produce chemicals and biofuels from biomass. Its transformation by aqueous-phase approach is one
of the most ecofriendly technologies because of the mild operation conditions required. Aldol
condensation is the key reaction of this process, as it allows increasing the C-C chain, obtaining
precursors of valuable compounds. Thus, the scope of this PhD Thesis is to study the feasibility of

different biomass-derived reactants in aldol condensation.

The condensation of 5- HMF and acetone in batch reactor was studied using two mixed oxides
(Mg-Zr and Mg-Al), highlighting the activity of Mg-Zr. Problems related to the low solubility of main
adducts and their subsequent oligomerization were identified as the main drawback. Thus, the
simultaneous analysis of liquid and solid phase was required, combining chromatography with solids
characterization techniques. In order to minimize these undesired reactions, different parameters
have been optimized, such as catalyst loading, temperature and reactants ratio. Results were fitted to

a kinetic model with a great adjustment to the evolution of main and secondary products.

The core of this PhD Thesis corresponds to the substitution of acetone by cyclopentanone. The
corresponding condensation with furfural was studied in aqueous phase, observing a relevant
increase in the activity. Different reaction parameters (temperature, catalyst mass and initial reactants
ratio) were optimized, concluding that this reaction is more selective to the second adduct (C15) than
when using acetone. C15 was obtained as a crystalline solid, almost pure, discarding other side

reactions, mainly promoted by furfural oligomerization.

VI



Abstract

Considering these results, this reaction was chosen for the studies in continuous mode.
However, solids produce hydrodynamic problems, as well as deactivation by blockage when working
in a plug flow reactor. Thus, a previous study is required, modifying the solvent to enhance the
solubility of C15. Different solvents were analyzed by the CosmoThermX software, choosing ethanol
and ethyl acetate as the most promising ones. Reactions with pure organic solvents demonstrate that
water was required to produce the enolization. A biphasic system (ethyl acetate — water) was not
active, whereas remarkable results were obtained with the binary one, ethanol and water. An
optimization of different parameters involved in the reaction was required (water/ethanol ratio,

temperature, etc.) to maximize equilibrium between aldolization and adducts solubility.

This binary configuration was considered for the continuous studies, observing relevant
catalytic deactivation promoted by C15, requiring an enhancement of the C1o (first adduct) yield. To
do this, pH was identified as the key parameter, with a high improvement in the selectivity when
working at pH=8. A relevant role of salts involved was also corroborated, requiring bicarbonates
(buffer activity) and an exchange between K* (medium) and Na* (catalyst) to enhance, not only the

stability, but also the activity.

Taking into account these promising results, the hydrogenation of C15 was studied The activity
of three different metals (Ni, Pd, Pt) was tested considering two catalytic supports (Al,O; and Nb,O5),
highlighting the results obtained with Pd/Al,Os. Results were analyzed as function of the solvent used,
as well as the catalyst loading, proposing a kinetic model that allows relating the results obtained with

the different parameters: catalyst surface area, acidity or physic-chemical properties of the solvents.

Finally, the aldol condensation of levulinic acid and furfural was studied, using different acid
microporous materials. Different alternatives to neutralize the activity of the carboxylic group were
considered, being the reaction studied as function of several parameters. Best results were achieved
with the zeolite ZSM-5 (SiO,/Al,03=23), concluding that the formation of linear adduct must be

prevented in order to minimize the deactivation.

Vi
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1. Introducciéon

El rapido aumento de la poblacidn, el consumo de recursos y la contaminacidén asociada con el
desarrollo de la humanidad han puesto a prueba los ecosistemas naturales del planeta. Los limites de
nuestro crecimiento comienzan a mostrarse a medida que surgen problemas importantes como el
agotamiento de los recursos o de la fertilidad del suelo, el cambio climatico, la escasez de agua y los
cambios en la biodiversidad, entre otros. Para tratar de evitar estas complicaciones, la Asamblea
General de la ONU (Organizacién de las Naciones Unidas) ha adoptado la Agenda 2030 para el
Desarrollo Sostenible. Se trata de un plan de accién en favor de las personas, el planeta y la
prosperidad, que pretende fortalecer la paz universal y el acceso a la justicia. Como ejemplos de los
objetivos propuestos en esta Agenda, se plantea poner fin a la pobreza en todas sus formas en todo
el mundo, erradicar el hambre, logar la seguridad alimentaria, garantizar energia asequible y no
contaminante, adoptar medidas inminentes para combatir el cambio climatico, entre otros. En este
contexto, tanto la investigacion como la ingenieria juegan un papel muy importante. Se deben disefiar
y desarrollar nuevos procesos en los que la sociedad, la economia y el medio ambiente puedan
funcionar de manera integral y simbidtica, sin que uno afecte negativamente al otro. Uno de los
desafios mads exigentes de esta compleja realidad es la dimensidn energética. Esto se debe en parte a
que el suministro de energia estd estrechamente entrelazado con la seguridad nacional e internacional
y con muchos de los problemas ambientales mas peligrosos (desde la calidad del aire hasta el cambio
climatico global), asi como con la capacidad de satisfacer las necesidades humanas basicas e impulsar

el crecimiento econémico.

Como se puede observar en la figura 1.1, el consumo de energia fésil ha aumentado mas de
1300 veces desde 1800 hasta la actualidad debido al continuo crecimiento de la poblacién y la creciente
riqueza en muchas partes del mundo [1, 2]. El carbdn fue la primera y tnica fuente fésil utilizada hasta

la década de 1860, cuando comenzd a utilizarse el petrdleo. Respecto al gas natural, su produccién
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comenzé un par de décadas después, entre 1880 y 1890. El siglo XX supuso una considerable
diversificacién en el consumo de energia fésil, disminuyendo el gasto del carbdn desde un 96 % de la
produccion total en 1900, a menos del 30 % en el afio 2000. Actualmente, mas del 80 % de la energia
consumida en todo el mundo procede de recursos fdsiles (32 % del petrdleo, 21% del gas natural y 27 %
del carbén). Ademads, estos combustibles constituyen cerca del 67 % de las fuentes con las que se
produce electricidad (5 % petrdleo, 22 % gas natural y 40% carbén) [3]. En el campo del transporte esta
dependencia es ain mas notoria, ya que el 95 % de las fuentes de energia lo constituyen derivados del

petrdleo.
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Figura 1.1. Consumo global de recursos fésiles [1, 2].

El consumo global de energia difiere entre los paises desarrollados y los paises en via de
desarrollo. Tradicionalmente, el consumo en los paises pertenecientes a la Organizacién de
Cooperacién y Desarrollo Econémicos (OCDE) era mayor que el de los paises que no pertenecian a la
OCDE, sin embargo, a partir del afio 2007 esta tendencia se invirtié debido principalmente al fuerte
desarrollo de la economia china. En la figura 1.2 se muestran las previsiones de consumo realizadas por
la Administracién de Informacién Energética de Estados Unidos (EIA). Dicha administracién contempla
dos casos hipotéticos: precio bajo y alto del petrdleo [4]. En el primero de ellos, una menor actividad
econdmica, especialmente en paises que no forman parte de la OCDE, desalienta el consumo de
energia. Simultaneamente, pero de manera independiente, una mayor disponibilidad de recursos y

menores costes de extracciéon fomentan el suministro adicional de petréleo, a pesar del reducido
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crecimiento econémico. Como resultado, los menores precios del petréleo fomentan el consumo de
combustibles liquidos y, ademds, no fomentan la conservacién de la energia y el cambio de
combustible. En la situacion hipotética marcada por un precio alto en el petrdleo, la demanda de
energia aumenta porque las economias no pertenecientes ala OCDE crecen mds rapidamente, a pesar
de las condiciones mas estrictas de suministro de petrdleo. Aunque el consumo de energia aumenta,
los elevados precios limitan el crecimiento de los combustibles liquidos, y los consumidores buscan
combustibles alternativos siempre que sea posible. Considerando ambos marcadores, asi como el de
referencia, se prevé que el consumo crezca en mayor medida en los paises que se estan desarrollando
mientras que en los paises ya desarrollados su consumo se estabilice y aumente en muy pequefia

proporcion.
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Figura 1.2. Consumo mundial de energia en paises pertenecientes a la OCDE o aquellos que se encuentran en

desarrollo [4].

Teniendo en cuenta la fuerte dependencia de los combustibles fdsiles, es especialmente
importante el desarrollo de nuevas alternativas para poder enfrentar la problematica derivada de su
uso. En este contexto, destaca la continua reduccion de las reservas de estos combustibles asociada a
la inestabilidad geopolitica de las principales regiones productoras de hidrocarburos junto con la
problematica ambiental en general y el cambio climatico en particular. A continuacion, se describird

cada uno de ellos brevemente.
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1.1.1.  Motivaciones geopoliticas y econdmicas junto con la incertidumbre en el agotamiento

de las reservas disponibles

Los combustibles fésiles son una forma de energia obtenida a partir de la descomposicién de
materia orgdnica debido a la presidn y a la temperatura que las capas de sedimentos ejercen sobre la
propia materia orgdnica. Se han almacenado en la corteza terrestre durante miles de millones de afios.
Su cantidad es finita y hasta el momento, no es posible determinar cudndo se agotaran o incluso, si
esto puede llegar a suceder generando un panorama inmerso en la incertidumbre. Para poder evaluar
el tamafio de las reservas, se ha seleccionado el método de la relacién reservas/produccion o R/P. Este
indicador representa el nimero de afios que durarfan las reservas actuales si su tasa de uso no
cambiara. El valor de esta relacidn se modifica a medida que varia el tamafio de la reserva. Unareserva
se define como la cantidad de un recurso que se puede extraer con la tecnologia actual, a los precios
actuales. Si la tecnologia mejora, o los precios aumentan, las reservas aumentan. En la figura 1.3 se

puede observar la relacién entre reservas y produccién en el afio 2018 [5].
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Figura 1.3. Ratio R/P en el ano 2018 para combustibles fdsiles (petréleo, carbén y gas natural) agrupado para

distintas zonas geogrdficas [5].

Respecto a las reservas de petrdleo, a finales del afio 2018 se calcularon en un total de 1730
billones de barriles, lo que supuso un aumento de 2000 billones respecto al afio anterior. Considerando
el valor de laratio R/P en el afio 2018, las reservas de petréleo en dicho afio se corresponderian con un
abastecimiento de 50 afios al ritmo de la produccién actual. A nivel regional, Centroamérica y
Sudamérica tienen la relacién R/P mas alta (136 afios), mientras que Europa tiene la mas baja (11 afos)

con bolsas sustanciales en Reino Unido y Noruega. La OPEP (Organizacién de Paises Exportadores de
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Petréleo) tienen el 71.8 % de las reservas mundiales. Los principales paises en términos de reservas son

Venezuela (17.5 %), seguido por Arabia Saudi (17.2 %), Canada (9.7 %), Irdn (9 %) e Irak (8.5 %) [5]-

Las reservas mundiales de carbdn en 2018 ascendieron a 1055 billones de toneladas y se
concentraron fuertemente en solo unos pocos paises: EE. UU. (24 %), Rusia (15 %), Australia (14 %) y
China (13 %). La mayorfa de las reservas son antracita y bituminosa (70 %). La relacién R/P global actual
muestra que las existencias de carbdn en 2018 representaron 132 afios de produccién actual siendo

América del Norte (342 afios) y CEI (329 afios) las regiones con la relacién mas alta [5].

Respecto al gas natural, Rusia (38.9 TCM), Irdn (31.9 TCM) y Qatar (24.7 TCM) son los paises
con mayores almacenamientos. La relacién R/P global actual muestra que las reservas de gas en 2018
representaron 50.9 afos de produccion actual, 2.4 afios menos que en 2017. Oriente Medio (109.9
afos) y Comunidad de los Estados Independientes, CEI (75.6 afios) son las regiones con la relacién R/P

mas alta [5].

Ademas, los combustibles fdsiles se basan en un mercado econémico en el que los precios
fluctian considerablemente, ya que su disponibilidad estd distribuida de manera desigual y
concentrada en regiones inestables del mundo, sobre todo en Oriente Medio, Africa y partes de
Sudamérica. En la figura 1.4 se muestra la oscilacién del precio de los combustibles fésiles utilizando
como indice de referencia el valor de 100, asignado al afio 2000, analizando la evolucién desde
entonces [6]. En general, se observa que los precios del gas natural han sido los menos variables
durante este periodo (permaneciendo relativamente cerca de 100 en los ultimos 30 afios). El carbdn
ha mostrado la mayor volatilidad: cuadriplicé el precio en 2008 y casi 3.5 veces en 2011. El petrdleo

también mostrd relativa volatilidad, variando de dos a tres veces durante este periodo.

Poniendo como ejemplo el caso del petrdleo, diversos factores contribuyen a las subidas y
bajadas de los precios, determinados por la ley de la oferta y la demanda en los que paises de la OPEP,
los que no son miembros de la OPEP (EE.UU., Canada y China) y los pertenecientes a la OCDE juegan
un papel muy importante. Ademas, hay otras variables externas como desastres naturales, guerras o
inestabilidad geopolitica, acontecimientos econémicos mundiales (sobre todo en EE. UU., Europa o
China ya que son los principales demandantes), desarrollo de fuentes de energia renovables, la

fortaleza del délar estadounidense o especulacidn bursatil, entre otros.
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Figura 1.4. Fluctuacion de precios de combustibles fdsiles desde el ano 1987 hasta 2015 [6].

Ante este panorama descrito, queda claramente identificada la situacién de incertidumbre
desde un punto de vista energético en la que se encuentra actualmente la sociedad. Es evidente la
necesidad de desarrollar nuevas energias que hagan que los paises que sean deficientes
energéticamente como Espafia, entre otros, no dependan de abastecimientos vulnerables afectados

por continuos cambios politicos y controlados por multinacionales.

1.1.2.  Legislacion medioambiental: calentamiento global

El empleo de recursos fdsiles en diversos sectores es el responsable de grandes problemas
medioambientales entre los que destacan: el calentamiento global debido a la acumulacién de gases
de efecto invernadero (metano o el diéxido de carbono), acidificacién, contaminacién del aire y del
agua, dafo de las capas superficiales y el ozono troposférico. Dentro de todas estas consecuencias
medioambientales derivadas del modelo energético, el calentamiento global es uno de los mas
preocupantes. En la figura 1.5 se muestran las emisiones de CO, relacionadas con la energia desde el
afio 2010 hasta la actualidad y las proyecciones futuras hasta el afio 2050 publicadas por la Agencia
Energética Estadounidense [4]. En las previsiones, las emisiones creceran a una tasa promedio de 0.6 %
por afio entre 2018 y 2050, en comparacion con la tasa de crecimiento promedio de 1.8 % por afio de
1990 a 2018. A corto plazo, este crecimiento se vera disminuido por los aumentos en la eficiencia
energética y un cambio gradual del carbén hacia el gas natural y las fuentes de energia renovables. A

largo plazo, el amplio crecimiento econdmico y de la poblacién conducird previsiblemente a un
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aumento de las emisiones. En los paises de la OCDE, las emisiones de CO, disminuirdn ligeramente (-
0.2 % anual) hasta 2050 y seran un 14 % mds bajas que sus niveles de 2005 en 2050, incluso cuando las
economias se expandan gradualmente. Asi mismo, los paises que no pertenecen a la OCDE crecerdn a
una tasa de aproximadamente 1% por afio de 2018 a 2050 tedricamente, mas lento que el crecimiento

relacionado en el consumo de energia (1.6 % por afo) [4].
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Figura 1.5. Emisiones de CO: relacionadas con la energia a partir de 2015 y con previsiones hasta 2050 en funcidn de

paises pertenecientes a la OCDE o no [4].

La figura 1.6 muestra las emisiones de CO, en funcién del combustible fésil quemado [4]. Se
estima que las emisiones de CO, relacionadas con el carbén aumentaran a una tasa promedio de 0.4 %
por afio entre 2018 y 2050, ya que el uso de carbdn generalmente disminuira en las regiones de la OCDE
y China, pero se acelerard después de 2040 en India y otras partes de Asia no pertenecientes ala OCDE.
Las emisiones de CO, relacionadas con el petréleo creceran un promedio de 0.6 % por afio de 2018 a
2050. Respecto a las del gas natural, aumentardn un promedio de 1.1 % por afio en el mismo periodo.
Aunque el uso de gas natural en la generacidn de electricidad aumentar3, las tasas de crecimiento de
emisiones relacionadas serdn inferiores al 2.2 % por afio. Los datos de estas dos ultimas gréficas son
proyecciones con el horizonte fijado en el afio 2050, si bien es posible que se puedan modificar por

fenédmenos desconocidos, que no se pueden llegar a contemplar en la redaccién del presente informe.




1. Introduccién

Historia Proyecciones

18
3 16 /\\ Carbén /
§ w 14
= 3 Petrdl
E E 12 etroleo
~ e
~ £
S 2 "
28 8
w 9
g5 °
g 4
E o

2010 2015 2020 2025 2030 2035 2040 2045 2050

Afios
Figura 1.6. Emisiones de CO: relacionadas con la energia a partir de 2015 y con previsiones hasta 2050 en funcidn del

combustible fdsil utilizado [4].

En la figura 1.7 se muestra una previsién del crecimiento de la demanda de petrdleo hasta el
afio 2030 por sectores, como un mapa ilustrativo de los sectores que mas pueden llegar a contaminar.
Como se puede observar, los productos petroquimicos se estan convirtiendo rapidamente en el mayor
impulsor del consumo mundial de petrdleo. Este sector recibe mucha menos atencién debido a su
amplia diversidad y complejidad. Llegaran a representar mas de un tercio del crecimiento de la
demanda de petrdleo hasta 2030, y casi la mitad hasta 2050, por delante del sector mas ampliamente
estudiado: transporte (por carretera, aire y mar). Los productos petroquimicos también llegardn a

consumir un total de 56 billones de metros ctibicos de gas natural en el afio 2030 [7].
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Figura 1.7. Prevision desde la actualidad hasta el aiio 2030 de la demanda de petrdleo por sectores [7].
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1. Introducciéon

A pesar de que el sector quimico consume aproximadamente tanta energia como los sectores
de acero y cemento combinados, emite menos CO, que cualquiera de estos sectores. Aun asi, esto
supone alrededor de 1.5 Gt CO,, que equivale al 18 % de todas las emisiones de CO, del sector industrial
o también, el 5% del total de emisiones de CO, relacionadas con la combustién. Esto es debido en
parte, a que laindustria quimica consume mas petréleo y gas que otras industrias pesadas, que tienden
a depender mas del carbdn [7]. Por lo tanto, no sdlo el sector transporte contribuye cuantiosamente
a las emisiones de CO, como la sociedad ampliamente considera, sino que existen otros procesos
derivados de los combustibles fdsiles tan perjudiciales como el sector transporte. Por lo tanto, la
obtencién de productos quimicos a partir de combustibles fésiles se debe considerar como una de las

principales vias de generacidn de gases efecto invernadero.

Entre los impactos mds relevantes del calentamiento global destaca la fusién de los hielos
polares, que a su vez provoca el aumento del nivel del mar pudiendo llegar a desaparecer estados
insulares, anegando zonas costeras. Ademas, se pueden llegar a producir fendmenos meteoroldgicos
extremos como huracanes o tifones, también destaca la posible extincién de especies ya que los
habitats cambiardn tan rdpido que a muchas especies no les dard tiempo a adaptarse. En definitiva,
estas consecuencias son sélo un breve resumen de todos los problemas asociados al cambio climatico,

que se postula como un fendmeno ambiental con profundas consecuencias econémicas y sociales.

Ante esta situacion tan preocupante, en la Conferencia de Paris sobre el Clima (COP21),
celebrada en diciembre de 2015, 195 paises, entre los que se encuentra Espafa, firmaron el primer
acuerdo vinculante mundial sobre el clima. El plan de accidén establece un objetivo a largo plazo de
mantener el aumento de la temperatura media muy por debajo de 2°c respecto a los niveles
preindustriales, al tiempo que siguen los esfuerzos para limitarlo a 1.5°C. Reconoce la necesidad de que
las emisiones globales toquen techo lo antes posible, asumiendo que esta tarea llevard mas tiempo a
los paises en desarrollo. Ademds, compromete a todos los paises a que, cada cinco afios, comuniquen
y mantengan informados sus objetivos de reduccién de emisiones, asi como el desarrollo de politicas
y medidas para alcanzar dichos objetivos. El Acuerdo de Paris quedé abierto a la firma el 22 de abril de
2016 — Dia de la Tierra — en la sede de las Naciones Unidas en Nueva York. Entré en vigor el 4 de
noviembre de 2016, 30 dias después de que se cumpliera el llamado “doble criterio” (ratificacion por
55 paises que representan al menos el 55 % de las emisiones mundiales). Desde entonces, mas paises
han ratificado y siguen ratificando el Acuerdo, y a principios de 2017 estaba firmado por un total de 125

Estados Parte.

Considerando este acuerdo como la maxima legislacién ambiental a nivel internacional, cada

pais estd endureciendo y redactando nuevas leyes para poder alcanzarlo. Respecto ala Unién Europea,
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1. Introduccion

establece para el 2030 una reduccién de al menos el 40 % de las emisiones de gases de efecto
invernadero con respecto a 1990. Al menos el 27 % del consumo total de energia debe proceder de
fuentes renovables y finalmente, se debe incrementar en un 27 % la eficiencia energética [8]. Estos
limites se plasman en el Reglamento de la Unién Europea (2018/199) y en las Directivas 2018/2002,
2018/2001 y 2018/844 [9]. Estas directivas ain son muy recientes y se encuentran en periodo de
transposicion al reglamento espafiol y suponen un salto de escala respecto a los presentados para el

afno 2020 (enmarcados en el programa de financiacién Horizonte 2020) mucho menos ambiciosos.

Ademas de toda la presion legislativa a la que se ve sometido el consumo de materias primas
fésiles (ya sea para la obtencién de productos quimicos o para la produccién de combustibles), se debe
sumar la creciente preocupacion social por el cambio climatico y el aumento de la concienciacién

ambiental en la poblacidn.

La biomasa en general se considera la principal materia prima para reemplazar las fuentes
fésiles, proporcionando una gran variedad de compuestos quimicos y productos energéticos
(combustibles, energia y/o calor). En este contexto surge el término de biorrefineria, andlogo al de
petroquimica o refineria tradicional [10]. Al obtener varios productos, una biorrefineria aprovecha los
diversos componentes de la biomasa de forma integral y sus intermedios, maximizando asi el valor

derivado de la materia prima [11].

En el afio 2017 habia 224 biorrefinerias operando a lo largo de Europa, ademads de muchas otras
en construccién [12]. Dada la gran variedad existente, Cherubini y col. remarcan la necesidad de
desarrollar un criterio de clasificacion comun para todas las biorrefinerias [13] ya que no habia
consenso cientifico para clasificarlas, existiendo diversos criterios [14, 15]. La clasificacién propuesta
por Cherubiniy col. se ha desarrollado junto con Agencia Internacional de Energia con el propdsito de
catalogar cada biorrefineria de acuerdo a cuatro rasgos principales: plataformas, productos, materias

primas y procesos (enumerados en orden de importancia) [16].

Respecto a las moléculas plataforma, pueden ser intermedios que conecten con diferentes
procesos en la biorrefineria o ser productos finales con aplicacién directa. En relacidn con las materias
primas, se dividen en cultivos dedicados de la agricultura (por ejemplo, cereales) o residuos de

biomasa de diferentes sectores (paja, cortezas de arboles, astillas de madera de residuos forestales,
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1. Introducciéon

entre otros). Finalmente, se ha hecho una subdivisién entre cuatro procesos de conversion principales
(via bioquimica, termoquimica, quimica y procesos mecanicos). En la figura 1.8 se presenta un
esquema general en el que se puede consultar mas detalladamente la clasificacién de las

biorrefinerias.

o Productos energéticos: biodiesel, bioetanol, biometano,

biocombustibles sintéticos,...
Productos

o Productos materiales: fertilizantes, glicerina, polimeros, productos
quimicos,...

o Cultivos dedicados: aceites, azicares, grasas, cereales,...
Materias primas
o Residuos: lignoceluldsicos, organicos, derivados de aceites,...

o Bioquimicos: fermentacion, enzimaticos, conversion aerébica,...

Quimicos: hidrdlisis, esterificacién, hidrogenacién, water gas shift,...

o Termoquimicos: combustién, gasificacion, pirdlisis,...
o Mecdnicos: extraccion, separacion de fibras, fraccionamiento, separacion,...

Procesos

Figura 1.8. Criterios en los que se basa la clasificacién de biorrefinerias propuestos por Cherubini y col [11].

1.2.1.  Materias primas: biorrefinerias de diferente generacion

En funcién de la materia prima utilizada se distinguen cuatro tipos de biorrefinerias

principalmente: primera, segunda, tercera y cuarta generacion [17, 18].

Respecto a las de primera generacién (1G), utilizan almiddn, azucar, aceites o grasas
procedentes de cultivos destinados a la alimentacidn humana. Destacan tres tipos de biocombustibles
producidos en ellas: biodiesel, bioetanol y biogds. El primero es un sustituto del diésel y se produce
por transesterificacion de aceites vegetales. El bioetanol puede sustituir a la gasolina y se obtiene a
través de la fermentacion del almidén de los cereales o del azucar de las plantas. En ambos casos, los
motores actuales requeririan modificaciones para utilizar exclusivamente estos biocombustibles,
actualmente se repostan mezclas de diésel y biodiésel (B10 0 B20, implica un 10 o un 20 % de biodiesel
y resto diésel mineral) o mezclas de gasolina con etanol (E5, E10 0 E85, 95, 90 0 15 % de gasolina mineral

y el resto etanol, respectivamente) dependiendo del pais y del modelo del coche. El biogas o
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biometano se produce a partir de la digestién anaerdbica de estiércol liquido u otras materias primas
digeribles [18]. Este tipo de biorrefinerias son una solucién a corto plazo. Se deben desarrollar
procesos en los que no se genera inseguridad alimentaria, subida de precios de los alimentos para los
sectores mas sensibles, agotamiento del suelo o deforestacién, entre otros [19]. Por esta razdn, en
enero de 2018, el Parlamento Europeo votd para reducir gradualmente el apoyo a dichos combustibles
al 3.8% para 2030 e incentivar el uso de desechos lignoceluldsicos como materia prima en las
biorrefinerias, dando lugar a las de segunda generacién (2G) [20]. También pueden utilizar desechos
sélidos municipales y grasas animales [20, 21], asi como, madera y desechos de madera, grasas
animales [22], cultivos no alimentarios [23], aceite de cocina residual [24], entre otros. Suimplantacién
a escala industrial no es un hecho tan evidente como las de 1G, ya que requieren equipos de
procesamiento mds sofisticados y mas caros. En el afio 2017, de las 224 biorrefinerias que estaban en
funcionamiento, 181 pertenecian al grupo de la primera mientras que las 43 restantes pertenecian ala
segunda generacion [25]. El tercer y cuarto grupo se encuentran ain en una fase muy incipiente de
investigacién sin existir ninguna biorrefineria actualmente operando [26]. Sin embargo, las
biorrefinerias 2G pueden superar los desafios sociales, econdmicos y ambientales sin encarecer el
precio de los alimentos y sin crear problemas respecto al uso de la tierra, ya que la materia prima no

compite con el sector alimentario, es biodegradable y puede crecer en tierras marginales [27].

Recientemente, las algas se han investigado intensamente como materia prima sostenible
constituyendo las biorrefinerias de tercera generacién (3G). Teniendo en cuenta la disponibilidad
limitada del area de tierra agricola, el cultivo de algas en el medio acuatico podria satisfacer lademanda
de energia global en rapida expansion [28]. Ademads, el reciente desarrollo tecnoldgico en el campo de
los fotobiorreactores, la recoleccién y secado de biomasa de algas y el cultivo integrado de algas han
mejorado la rentabilidad de la produccién de biocombustibles y productos con microalgas [29].
Ademads, se pueden llegar a producir compuestos de alto valor afiadido como productos
farmacéuticos, nutrientes, productos quimicos, biofertilizantes y biomateriales [30]. La integracién de
produccion de biocombustibles y el procesamiento bioquimico ha hecho que cada vez esté mas cerca

la implementacién comercial de las biorrefinerias 3G [31].

Las biorrefinerias de cuarta generacién (4G) se basan en la produccién de combustibles solares
fotobiolégicos utilizando microrganismos modificados genéticamente. La tecnologia para la
produccidn de tales biocombustibles solares es un campo emergente y se basa enla conversién directa
de CO, a través de la fotosintesis en biocombustible [32]. Se espera que esto ocurra a través del
desarrollo de la biologia sintética que se encuentra adn en una fase mas inicial de desarrollo que la
aplicada en algas. Por lo tanto, se requieren numerosos estudios y avances para poder llegar a aplicarla

a escala industrial [33].
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De aqui en adelante este trabajo se centrara en las biorrefinerias de 2G ya que en ellas se
aprovecha de manera integral la biomasa lignoceluldsica para obtener productos quimicos y
biocombustibles. Esta materia prima se caracteriza por ser un recurso econdmico, renovable,
abundante y ademds se presenta como una fuente natural para la obtencién de bioenergia a gran
escala de manera rentable [34]. Ademas, da utilidad a residuos que hasta entonces no tenfan ninguna
utilidad practica. Al mismo tiempo, su desarrollo tecnoldgico requiere de investigaciones para su

implementacién de una manera mas eficaz a escala industrial.

1.3. Constituyentes de la biomasa lignoceluldsica

La biomasa lignoceluldsica consta de tres componentes principales, celulosa (40-50 %),
hemicelulosa (20-30 %) y lignina (10-25 %), con una pequefia cantidad de extractos y cenizas [35]. Como
se ilustra en la figura 1.9, las distintas partes estan distribuidas de manera desigual en la pared celular
como esqueleto, material de unién y sélidos duros, respectivamente. Las macromoléculas de celulosa
se juntan regularmente para formar microfibras resistentes que funcionan como el material del
esqueleto de la pared celular, mientras que el espacio interior estd lleno de hemicelulosa amorfa y
material de enlace como lignina. La celulosa se conecta con las moléculas de hemicelulosa o lignina
principalmente a través de enlaces de hidrégeno, mientras que las conexiones entre la hemicelulosa'y
la lignina incluyen enlaces de hidrégeno y covalentes. Los carbohidratos y la lignina se unen

estrechamente en complejos de lignina-carbohidrato [36].
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Figura 1.9. Partes de la biomasa lignocelulésica: celulosa, hemicelulosa y lignina. Adaptada de la referencia [34].
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La celulosa estd compuesta por mondmeros de la D-glucosa unidos entre si por enlaces - 1,4-
glucosidicos. Estos enlaces permiten que el polimero se disponga en largas cadenas rectas. Esta
disposicién de la molécula, junto con el hecho de que los hidréxidos estan distribuidos uniformemente
en ambos lados de los mondmeros, permite la formacidn de enlaces de hidrégeno entre las moléculas
de celulosa. Los enlaces de hidrégeno, a su vez, dan como resultado la formacién de una estructura
de varias cadenas paralelas unidas entre si. Muchas propiedades de la celulosa dependen de su grado
de polimerizacién (DP), es decir, del nimero de unidades de glucosa que forman una molécula de
polimero. El DP de celulosa puede extenderse a un valor de 17000, aunque mas comuinmente se

encuentra entre 800 y 10000 unidades [37].

La hemicelulosa representa a una familia de polisacaridos como arabino-xilanos, gluco-
mananos, galactanos y otros que se encuentran en la pared celular de la planta y tienen diferente
composicién y estructura seguin su fuente y el método de extraccién. Como resultado, se obtiene una
cadena de polimeros ramificados que contienen azticares de cinco y seis &tomos de carbono unidos
por enlaces -1,4-O-glucosidicos. Se trata de una estructura amorfa debido a la distribucién altamente
ramificada, y la presencia de grupos acetilo conectados a la cadena de polimero. El grado de
polimerizacién no excede las 200 unidades, mientras que el limite minimo puede ser de alrededor de

150 mondémeros [37].

La lignina es un polimero fendlico altamente ramificado unido por enlaces C-O-Cy C- C que
actlia como pegamento y se une fuertemente con la celulosa y la hemicelulosa. Algunos componentes
estructurales principales de la lignina son el alcohol p-cumarilico, el alcohol coniferilico y el alcohol
sinapilico. También se sabe que la lignina contiene grupos metoxilo, fendlico, hidroxilo y aldehido
terminal en la cadena lateral con solubilidad limitada en la mayoria de los disolventes. El peso

molecular promedio de la lignina es del orden de 20000 [38].

La materia lignoceluldsica se puede transformar en biocombustibles liquidos y productos
quimicos a través de tres vias principales, como se puede ver en la figura 1.10: produccién de gas de
sintesis por gasificacion, elaboracién de bio-aceite por pirdlisis o licuefaccién y obtencién de
mondmeros de azlcar a través de la hidrdlisis y su consiguiente valorizacién, mediante fermentacién

o deshidratacion [39, 40].
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, . Fischer Tropsch Alcanos
Y Gas de sintesis
Gasificacion
(CO+H,) Metanol
Bio-Aceites
Pirélisis y (incluyendo alquitranes, acidos, - Combustible
licuefaccion alcoholes, aldehidos, ésteres, Refino liquido

cetonas y aromaticos)

Fermentacion Etanol

Hidrdlisis Azucares
Deshidratacion Hidrocarburos y productos quimicos

Figura 1.10. Distintas rutas de obtencion de biocombustibles de segunda generacion a partir de biomasa residual.

Adaptada de la referencia [39].

En la figura 1.11 se puede observar las diferencias en las condiciones de operacién de los
procesos petroquimicos y los de procesamiento de biomasa lignoceluldsica. Respecto a los primeros,
transcurren a altas temperaturas y casi todos en fase gaseosa, asi como los procesos termoquimicos
de biomasa (gasificacion, pirolisis y licuefaccién). Sin embargo, por lo que respecta a la hidrdlisis y sus
reacciones derivadas, tienen lugar en condiciones de operacidn muy suaves: bajas presiones y

temperaturas, por debajo de 473 K, ademas de transcurrir en fase liquida [41].

Gasificacién
supercritica de

4 Fase liquida
agua
200 4 Hidrogenacion/ Fase vapor
Hidrogendlisis /’

150 1
—
[g+]
Nea) Procesos
- Ve .
o Licuefaccidn petroquimicos

100 -

Deshidratacion
Hidrdlisis \

50 J

Refor-
mado en
fase

Condensacion acuosa

A Reformado enfase vapor

alddlica Ny
Oxidacién > o ‘ Pirdlisis Gasificacion
Isomerizacion T v Y »
473 673 873 1073 1273
T/K

Figura 1.11. Diagrama de condiciones de operacidn de los procesos petroquimicos y los que involucran a la biomasa.

Adaptada de la referencia [41].
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Mediante la gasificacién, la biomasa lignoceluldsica se transforma en un combustible gaseoso
(gas de sintesis, también llamado biosingds) a través del calentamiento en presencia de un agente
gasificante (tipicamente aire, oxigeno y |/ o vapor). Este gas contiene mondxido de carbono,
hidrégeno, diéxido de carbono, metano, agua y trazas de otros componentes, como alquitranes y
polvo [42]. La figura 1.12 muestra el proceso de gasificacién de biomasa tipico y la obtencién de

productos y energia.

Moléculas
plataforma

- Pretratamiento: secado y S
Biomasa I, = ——  Gasificacion
reduccién del tamafio

Eliminacién 1
, Sélidos
de particulas -

Purificacién S »
Singas Energia y calor

Limpieza del gas

/,/ \\Transformacién

N

/ Reaccién de desplazamiento Productos
| del gas de agua \
{ | Productos
\ ——  quimicosy
\ Sintesis de Fischer Tropsch / biocombustibles

N

Figura 1.12. Diagrama del proceso de gasificacién y transformacién en productos y energia. Adaptada de la

referencia [39].

Se lleva a cabo a temperaturas elevadas, entre 773 y 1673 K, y consta de dos etapas:
pretratamiento y gasificacion. La primera de ellas implica la descomposicién térmica de la materia
prima en hidrocarburos volatiles y carbén, mientras que en la segunda se transforman estos productos
en gas de sintesis [43, 44]. La presién de trabajo varia desde presién atmosférica a 33 bar, lo que
depende en gran medida de la escala de la planta y la aplicacidn final del gas de sintesis producido [43].
Las altas presiones conducen a ventajas de tamafio y eficacia, pero a expensas de una mayor
complejidad y costos de mantenimiento. Por lo tanto, solo los procesos a gran escala serian rentables

al operar en condiciones de alta presidn. La composicion del gas de sintesis producido depende de
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varios factores, como la composiciéon de la biomasa, la tecnologia de gasificacién y el agente
gasificante. El aire es el agente gasificante mas comun porque es econémico, en comparacién con el
oxigeno. Sin embargo, cuando se usa aire, el gas de sintesis presenta un contenido energético bajo
debido al efecto de dilucién del nitrégeno, con un poder calorifico mas alto de 3.7-6.4 MJ por metro
clbico a temperatura y presién estandar (m3 stp; 298 K, 1 bar) [45]. Por otro lado, la gasificacién con

oxigeno y [ o vapor produce gas de sintesis con HHV entre 9.2 y 16.5 MJ-m? stp [46].

Este proceso tiene un amplio espectro de aplicaciones, desde electricidad y/o generacién de
calor hasta la sintesis de diversos productos quimicos. En consecuencia, se puede utilizar para producir

amoniaco, metanol, hidrégeno o diésel como se muestra en figura 1.13 [47].

Ceras
Etanol Isobutano
Fischer-Tropsch i
Alcoholes Diesel
WGS, H,0 Cu/ZnO Gasolina
Hidrégeno Metanol
Metil-terc-butiléter
Amoniaco

Acido acético
Olefinas
Etanol
Dimetil éter

Formaldehido

Figura 1.13. Conversion de singds en energia y productos. Adaptada de la referencia [46].

Entre estos usos, uno de los principales es la produccién de hidrégeno [48]. El singds obtenido
usando aire u oxigeno contiene entre 8 y 14 % en volumen de hidrégeno. Sin embargo, si se usa vapor
como agente de gasificacion, el contenido de hidrédgeno puede alcanzar concentraciones que oscilan
entre 30y 60 % en volumen [49]. Se convierte en hidrégeno en dos pasos principales: reformado con
vapor (realizado debido al contenido de metano del singds, generalmente por encima del 5 % vol.) y la
reaccion de desplazamiento del gas de agua [46]. También se estd investigando la generacién de gas
natural sintético (SNG), mediante gasificacién y metanacidn catalitica [50]. Para poder obtener un SNG
de gran calidad, el gas de sintesis producido debe tener un alto contenido de metano y un contenido

de nitrégeno bajo o cero. Respecto a la sintesis de Fischer Tropsch (FT), otra de las aplicaciones mas
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relevantes, implica la conversién catalitica de gas de sintesis en una mezcla de hidrocarburos (es decir,
parafinas, olefinas y alcoholes) que luego se procesa para obtener componentes con alto valor
comercial, como gasolina o diésel [51]. Como catalizadores heterogéneos, se utilizan metales
soportados, particularmente sensibles a la presencia de contaminantes pero con muy buenos

resultados en término de conversién y selectividad [52].

La principal ventaja de este proceso es que cualquier tipo de biomasa lignoceluldsica se puede
utilizar como materia prima [39]. Sin embargo, la cantidad de agua presente en la biomasa de partida
y las impurezas en el gas producido pueden llegar a ser un problema en sintesis de Fischer-Tropsch, la

cual requiere un gas totalmente purificado [47, 53].

La pirdlisis consiste en la degradacién térmica del material carbonoso en ausencia de un agente
oxidante suministrado externamente, generalmente a temperaturas en el intervalo de 573-973 K. En
general, se acepta que este proceso consta de tres etapas principales: (i) evaporacién inicial de la
humedad libre, (i) descomposicion primaria a 473-673 K para formar el carbén sdlido (etapa
responsable de la mayor degradacién de la biomasa) seguida de (jii) reacciones secundarias debido a
un aumento adicional de la temperatura (craqueo y repolimerizacién del aceite dentro de la matriz
sélida) [54, 55]. Los productos obtenidos son carbdn (sélido), gases permanentes y un liquido
pirolitico, que a menudo se conoce como bio-aceite o aceite de pirdlisis [56]. Dependiendo de la
velocidad de calentamiento y el tiempo de residencia, la pirdlisis se puede dividir en tres tipos
principales: lenta (convencional), rapida e instantdnea [57, 58]. La pirdlisis lenta, denominada
carbonizacidn, se ha aplicado convencionalmente para la produccién de carbdn vegetal. Debido al
largo tiempo de residencia (que dura de horas a dias), la temperatura relativamente baja (573-973 K)
y la aceptacién de una amplia variedad de tamafios de particulas (5-50 mm), la descomposicién
térmica de la biomasa procede a una velocidad de calentamiento muy baja, con tiempo suficiente para
reacciones de repolimerizacién para maximizar los rendimientos a sélidos [59]. La pirdlisis rapida
generalmente implica altas tasas de calentamiento (> 10-200 K-s™) y tiempos de residencia cortos
(0.5-10 s, tipicamente <2 s) [60]. El rendimiento del bio- aceite (en base de biomasa seca) puede ser
tan alto como 50-70 % en peso. El proceso de pirdlisis instantanea se caracteriza por velocidades de
calentamiento mds altas de 1000 K-s™ y tiempos de residencia mds cortos (<0.5 s), lo que resulta en

rendimientos muy altos del bio-aceite que pueden alcanzar hasta 75-80 % en peso [61, 62].
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En la figura 1.14 se muestra un esquema del proceso en el que se pueden observar no sélo las
etapas del mismo, sino los principales productos obtenidos a partir del bio-aceite. Respecto a la
aplicabilidad del carbdn, se puede utilizar para fines energéticos o en la industria metaldrgica, entre
otros [56]. El bio-aceite obtenido se puede usar directamente para la generacién de energia o calor o
convertir en combustible liquido para motores de combustién [63]. En este Ultimo caso, es necesario
reducir el contenido de oxigeno presente en el combustible liquido por lo que se recurre al
hidrotratamiento catalitico, con la adicién de hidrégeno [64], y el craqueo catalitico [65]. También se
ha desarrollado la pirdlisis catalitica, que modifica la composicién del bio-aceite. Se han utilizado
zeolitas para producir directamente liquidos de pirdlisis con un contenido reducido de oxigeno [63].
El bioaceite también es una fuente prometedora de productos quimicos [57, 66] y de pesticidas

bioldgicos [67]. Los gases de pirdlisis también se pueden usar para generar calor y energia.

Moléculas

PretrataTlento: secaEio y Pirdlisis plataforma
reduccién del tamafio J
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Liquido Energiay
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Refinado

Gases

Productos

Transformacion |

Figura 1.14. Proceso esquemdtico de la pirdlisis y su transformacién en productos y energia. Adaptada de la

referencia [39].

La pirdlisis es una técnica barata que permite utilizar Ia biomasa lignoceluldsica en su conjunto.
Ademas, no requiere un pretratamiento exhaustivo como es el caso de la hidrdlisis, reduciendo
considerablemente los costes de produccidn del bio-aceite. Sin embargo, el bio-aceite obtenido no es
adecuado para utilizarse como combustible directamente por lo que se debe modificar para que se
pueda utilizar en los motores de combustidn. Sus principales limitaciones son su elevada acidez y el
elevado contenido en oxigeno, obteniendo un liquido de baja densidad energética y corrosivo lo que

estropea las partes mecanicas de los motores actuales [39].
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1.4.3. Licuefaccion

La licuefaccidn implica la descomposicién de la biomasa en moléculas mas pequefias sin
requerir la etapa de gasificacion necesaria en la pirdlisis. Se muestra un esquema del proceso en la
figura1.15 [39]. Este proceso requiere el uso de distintos disolventes, destacando el agua (licuefaccién
hidrotemal) o aquellos de naturaleza orgénica [68] junto con catalizadores para convertir la biomasa
en un aceite liquido [69]. La adicidn del disolvente ralentiza las reacciones de polimerizacién y reduce
las de condensacion indeseables por la formacién de coque [70]. El empleo de catalizadores reduce la
temperatura de reaccién, mejora la cinética de reaccién y aumenta los rendimientos del bio-aceite [71].
Mientras que los catalizadores basicos (NaOH, Na,COs, K,CO3) mejoran los rendimientos del aceite al
reducir la formacién de coque, los acidos (HsPO,, H,SO,) disminuyen la temperatura y el tiempo de
reaccién [38]. Las temperaturas y presiones utilizadas en la licuefaccién generalmente estédn en el
rango de 525-725 K y 50-200 atm, respectivamente [39]. Se suelen utilizar como reactivos
suplementarios H, y CO para facilitar el proceso general de licuefaccién. Durante este proceso, la
biomasa sufre descomposicién térmica en unidades monoméricas que polimerizan para producir el
aceite final o pueden condensar generando materiales sélidos indeseados. Algunas de las reacciones
quimicas complejas licuefaccién son: craqueo y reduccién de celulosa, hemicelulosa, lignina y lipidos;
hidrdlisis de celulosa y hemicelulosas a glucosa y otros azuicares simples; hidrogendlisis en presencia
de H,; reduccién de aminoacidos; deshidratacién y descarboxilacién; degradacion de los enlaces C-O

y C—C e hidrogenacién de grupos funcionales [38].
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Figura 1.15. Proceso esquemdtico de la licuefaccién y su transformacion en productos y energia. Adaptada de

la referencia [39].
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El bio-aceite obtenido se ha probado en motores, turbinas o calderas con pequefas
modificaciones. Sin embargo, presenta problemas de almacenamiento a largo plazo dada su
complejidad estructural. Por lo tanto, se proponen, como en el caso de la pirdlisis, distintas rutas para
su transformacién en biocombustibles o productos quimicos como la hidrodesoxigenacién o el

reformado con vapor.

La licuefaccion es una técnica mas cara que la pirdlisis ya que necesita el uso de catalizadores,
disolventes o mayores presiones de operacion, pero el bio-aceite obtenido contiene entre un 12-14 %
menos de oxigeno que el producido en pirdlisis por lo que requiere un menor procesamiento posterior

para su uso [39].

La hidrdlisis consiste en la ruptura de los enlaces (3-1,4-glucésidicos que unen las moléculas de
celulosa y hemicelulosa para obtener los mondmeros elementales. Estos azlcares se pueden
transformar eficazmente en productos de alto valor afiadido utilizando distintas tecnologias cataliticas
(fermentacién para obtener etanol, hidrogenacién, oxidacién selectiva, condensacién alddlica,
hidrogendlisis, entre otras). Para poder llevar a cabo este proceso, es necesario realizar un
pretratamiento previo de la materia prima para poder acceder y/o separar sus componentes

principales: lignina, celulosa y hemicelulosa.

Este proceso es potencialmente atractivo, ya que requiere condiciones de operaciéon muy
suaves en comparacién con el resto de procesos. Ademds, se obtiene un producto hidréfobo que se
separa espontdneamente del agua, lo cual reduce el coste de las posteriores etapas de separacion.
Asimismo, se consigue reducir selectivamente el alto contenido de oxigeno de los carbohidratos (10 a
44 %) para obtener hidrocarburos con una elevada densidad energética. El principal inconveniente de
esta técnica es que requiere una tecnologia mas compleja para su obtencién, lo que en muchos casos,

aumenta el coste hasta hacerlos mas caros que los propios combustibles fésiles [39, 72].

Esta Tesis Doctoral se enmarca dentro de los procesos de transformacidon de biomasa
lignoceluldsica en fase acuosa, por lo tanto, a continuacidn, se recogen los fundamentos tedricos de
cada una de las etapas del proceso. En la figura 1.16 se visualiza un esquema de las mismas
comenzando con el pretratamiento e hidrdlisis de la biomasa. Posteriormente, tiene lugar la
deshidratacién de los azucares obteniendo moléculas plataforma de alto valor afiadido que se pueden
transformar por multitud de vias en distintos productos con variedad de aplicaciones. En este caso, se

selecciona como siguiente etapa la condensacidn alddlica de los aldehidos obtenidos anteriormente
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para obtener aductos de condensacién con alto valor. Finalmente, estos aductos se pueden
hidrogenar para producir compuestos con multitud de aplicaciones, entre las que destacan:
precursores farmacéuticos, surfactantes o lubricantes. Estas reacciones dan la opcién de generar
moléculas hasta ahora desconocidas, factor muy importante para poder descubrir nuevos campos de
aplicacién de las mismas. Otra alternativa es la hidrodesoxigenacion en la que se eliminan

insaturaciones y oxigenos para conseguir alcanos lineales sustitutos del actual diésel mineral.
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Figura 1.16. Proceso global: transformacién en fase acuosa de biomasa lignocelulésica en moléculas plataforma o

biocombustibles. Adaptada de la referencia [40].

1.5. Transformaciéon mediante procesos en fase acuosa de la

biomasa lignoceluldsica

En este apartado se explica con detalle el proceso en el que se enmarca el desarrollo de esta
Tesis Doctoral, haciendo mas hincapié en las partes que son objeto de estudio de este trabajo:

condensacidn alddlica e hidrogenacién/hidrodesodesoxigenacion.
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La primera parte de este proceso es el pretratamiento, necesario para fraccionar, utilizar y
transformar los componentes de la biomasa lignocelulésica en combustibles, polimeros, materias
primas quimicas y materiales. Suele ser el paso mas costoso e intensivo en energia para la
transformacién de la biomasa lignoceluldsica [73]. Las condiciones de procesamiento para cualquier
pretratamiento pueden diferir segin el disolvente, el protocolo y la biomasa utilizada. La mayoria de

los pretratamientos se dividen en una o una combinacidn de las siguientes categorias: fisica, quimica

y [ o bioldgica (figura 1.17) [74, 75].

v/ Extrusién mecdnica
v Molienda
Fisicos v’ Microondas
v"Ultrasonidos
v/ Pirdlisis
v’ Campo eléctrico pulsado
v Explosién de vapor
v/ Agua caliente liquida
Fisico- v/ Amoniaco
quimicos v Explosién de CO,

Tipos de v’ Pretratamiento oxidativo

pretratamientos L,
v Oxidacién himeda

v Acido diluido
v’ Alcalino

Quimicos v Ozondlisis

v Organosolvente
v Liquidos iénicos

v"Hongos
Bioldgicos v’ Arqueas

v’ Bacterias

Figura 1.17. Clasificacién de los pretratamientos aplicados a la biomasa lignocelulésica [74].

Para que cualquier proceso de pretratamiento sea comercialmente viable, se deben tener en
cuenta los costes de energia y los requisitos de los disolventes para la separacién, despolimerizacién
y conversién de lalignocelulosa. Ademas, debe ser efectivo, con bajos costes de capital y de operacion.
Por estas razones, los pretratamientos fisicos y quimicos son preferibles que los bioldgicos, ya que
estos Ultimos tienen tiempos de pretratamiento considerablemente mas largos y, por lo tanto, una
rotacién de producciéon mas lenta [75]. A continuacidn, se explica brevemente cada clase de

pretratamiento basandose principalmente en los trabajos de Tu y Hallet [75] y Kumar y col. [74].
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Fisicos: generalmente implican la molienda de la biomasa lignoceluldsica para reducir el
tamafio de las particulas. Una de las principales desventajas es el consumo de energia, que
puede ser mas caro que el valor del producto final. Los resultados de los pretratamientos
fisicos se ven afectados por la temperatura de procesamiento, el tiempo de residencia, la
presidn y la materia prima. Por si solos no son suficientes para el pretratamiento de la biomasa
lignoceluldsica y a menudo se combinan con pretratamientos quimicos para mejorar los
rendimientos a carbohidratos. Los procesos fisicos se realizan a temperaturas que
generalmente oscilan entre 453 y 513 K con la adicién de cizallamiento mecanico. Los mas

destacados son la trituracién mecdnica y la pirdlisis.
En cuanto a los pretratamientos fisico-quimicos existen tres variedades principalmente:

o  Explosién con vapor: es el proceso mas empleado. Se debe someter a la materia prima a
un corriente de vapor a elevada presidn, con temperaturas de entre 433-533K,
provocando la descompresion de la materia, degradando la hemicelulosa, transformado

la lignina e incrementando la digestibilidad de la celulosa.

o  AFEX (explosion de fibra de amoniaco): la biomasa lignoceluldsica se expone a amoniaco
liquido a altas temperaturas y presiones durante un periodo de tiempo, y luego la presién
se reduce repentinamente. Este proceso no es eficaz para biomasa con contenido
superior al 25 % de lignina. No forma compuestos inhibidores para las etapas posteriores

y elimina la lignina y la hemicelulosa en mayor medida.

o Explosién de didxido de carbono: pretratamiento similar al AFEX sélo que, en vez de
utilizar amoniaco liquido, utiliza diéxido de carbono supercritico trabajando a
temperaturas inferiores a las de la explosién de vapor y ademas reduciendo el gasto en
comparacion con la de amoniaco. Es Gtil tanto para hidrolizar tanto la hemicelulosa como

la celulosa sin descomponer los monosacdridos por la presencia del 4cido.

Quimicos: existe una amplia variedad de pretratamientos de este tipo. Se obtiene una elevada

eficacia procesando una extensa variedad de materias primas.

o  El pretratamiento Kraft utiliza hidréxido de sodio y sulfuro de sodio junto con calor y
presion para producir pasta de celulosa y separar la lignina como licor negro que
posteriormente, se quema para generar vapor de alta presion. Este proceso se ha utilizado
desde la década de 1870 y sigue siendo el método mas comun de produccidn de pulpa de
madera en el mundo. Hay varios problemas que rodean el proceso de Kraft, destacando

las emisiones producidas y el elevado consumo de agua.
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o Hidrdlisis basica: se lleva a cabo a presiones y temperaturas bajas (desde la ambiente hasta
los 373 K). Emplea como catalizadores NaOH, KOH y Ca (OH),. Este pretratamiento es
efectivo para eliminar la lignina, hidrolizar la hemicelulosa y reducir la cristalinidad de la

celulosa.

o Hidrdlisis acida: para eliminar la lignina se han utilizado acidos fuertes tales como H,SO, o
HCI. Este proceso presenta varios inconvenientes como problemas de corrosidn, elevados

consumos de productos quimicos y problemas de neutralizacidn.

o Proceso organosolvente: utiliza disolventes organicos como metanol, etanol y acetona, asf
como también acidos inorgdnicos como catalizadores (H.SO, o HCl) que rompen los
enlaces de la lignina y la celulosa. Se debe eliminar el disolvente utilizado del sistema para
evitar la inhibicién de los microorganismos y asi, poder ser reutilizados reduciendo los
costes. Se trabaja a elevadas presiones y temperaturas por lo que la hemicelulosa y la

celulosa pueden llegar a degradarse, perdiendo eficacia global.

o Ozondlisis: emplea grandes cantidades de ozono para reducir el contenido de lignina lo

que encarece el proceso. No produce residuos téxicos.

o Encuanto alos pretratamientos bioldgicos son generalmente no téxicos y respetuosos con el
medio ambiente, tienen bajos requerimientos de energia y no generan inhibidores para los
procesos posteriores. Los pretratamientos bacterianos o fungicos se pueden usar para
hidrolizar la celulosa o para despolimerizar y eliminar la lignina. Las condiciones de operacién
se ven afectadas por circunstancias fisicas (como la temperatura, el tamafo de las particulas),
quimicas (como el pH) y bioldgicas (cepas de bacterias u hongos). Sin embargo, requieren
tiempos de retencidn mas largos y, para ser comercialmente viables, seria necesario combinar

este proceso con alguno quimico o fisico.

Tras el pretratamiento de la biomasa, tiene lugar la hidrdlisis de los carbohidratos para obtener
los azlcares correspondientes. Existen dos técnicas ampliamente utilizadas: hidrdlisis acida
(disoluciones diluidas o concentradas) y la enzimatica. En la tabla 1.1 [76] se pueden consultar las

ventajas e inconvenientes de cada una de ellas.

o Con dcidos concentrados: se trabaja a bajas temperaturas (293-323 K) y se obtienen altos
rendimientos. También se consume una elevada cantidad de acido por lo que hay problemas

de corrosion y debe haber una etapa final de neutralizacién [76].
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o Con dcidos diluidos: las temperaturas de trabajo son mas elevadas (453-473 K) para obtener

rendimientos aceptables (60 %) y el tiempo de operacidn es inferior comparado con el de

acidos concentrados como se puede ver en la tabla 1.1[77].

o Enzimdtica: es un proceso catalizado por enzimas denominadas celulasas (endoglucanasa,

exoglucanasa y celobiohidrolasas) cuya accién produce la degradacién de la celulosa. La

temperatura de operacién es de 323 K y el tiempo de operacidon de 72 h. Si hay pequefias

concentraciones de acido, la actividad enzimdtica puede verse inhibida [78].

Tabla 1.1. Comparativa de los distintos tipos de hidrdlisis [76].

Tipo de .. Rendimiento . .
_p s Condiciones Ventajas Desventajas
hidrdlisis aglucosa / %
Problemas
medioambientales y de
Elevada corrosién
recuperacion de
<1 % H2S04; 50-70 azucares Degradacion de azucar
Acidos diluidos 488 K; a altas temperaturas
3 min Elevada velocidad
de reaccién Consumo energético
elevado dadas las altas
temperaturas
Problemas
Elevada . .
., medioambientales y de
recuperaciéon de corrosion
ACidOS 30-70 % H2S04; 90 azucares
concentrados 313K; Precio elevado debido
2-6 h Elevada velocidad .,
. a la recuperacién del
de reaccién L.
acido
Elevado .
. Necesita
rendimiento a .
, pretratamiento de la
azucares puros .
biomasa
Celulasa como Condici
. ondiciones suaves
s . enzima; 75-95 ., Elevado coste de
Enzimatica . de operacién .
343 K; enzimas
1.5 dias

No hay problemas
de corrosion ni
medioambientales

Baja velocidad de
reaccion

Posteriormente, se produce la deshidratacién de los aztcares, convirtiendo los C5 (xilosas,

principalmente) en furfural y los C6 (glucosa) en 5-hidroximetilfurfural (5-HMF) y dcido levulinico. Estos

productos se denominan moléculas plataformay suponen el punto de partida para la obtencién de un

amplio espectro de compuestos con multitud de aplicaciones [79]. Tanto la hidrdlisis como la
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deshidratacién pueden tener lugar al mismo tiempo en funcién de las condiciones de operacidn. En la

figura 1.18 se muestra un esquema de este proceso.

Carbohidratos Moléculas plataforma
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" ' 5-HMF Acido levulinico

- Glucosa

Productos de alto valor afadido

Figura 1.18. Conversién de biomasa lignoceluldsica en moléculas plataforma [79].

1.5.3. Obtencidén y valorizaciéon de moléculas plataforma: furfural, 5-HMF, acido levulinico y

ciclopentanona

A continuacidn, se explica con mayor detalle la obtencién de distintas moléculas plataformay

sus principales rutas de valorizacidn.

Entre los productos quimicos obtenidos de la xilosa, la produccién de furfural a partir de
biomasa lignoceluldsica exclusivamente ha recibido una atencién considerable debido a su uso como
un producto quimico de valor afiadido. Sin embargo, los rendimientos a furfural adin son limitados en
las tecnologias actuales, y el uso de d4cidos minerales homogéneos conlleva problemas en la
separacion del producto, en la recuperacion de los dcidos de manera que no se respetan los principios
de la Quimica Verde. La razdn por la que los rendimientos obtenidos no son elevados es porque en
medio acuoso se dan reacciones secundarias de polimerizacién que involucran tanto al furfural, como
a los azucares presentes y a intermedios de reaccién. De este modo, se obtienen polimeros solubles 'y
huminas insolubles. Ademas, el furfural puede sufrir fragmentaciéon para formar moléculas mas
pequefias, como acido férmico, formaldehido, acetaldehido o acido lactico. La energia de activacion
para la deshidratacién de xilosa a furfural es mayor que la correspondiente a la descomposicion o
polimerizacidon de furfural; por lo tanto, las selectividades del producto pueden modificarse

cambiando la temperatura de reaccién [80].

Una alternativa al uso de catdlisis homogénea es el empleo de catalizadores sdlidos, que se
puedan recuperar facilmente del medio de reaccidn. Se han realizado distintos estudios que involucran

distintos catalizadores heterogéneos. Otomo y col. obtuvieron una selectividad a furfural del 71 % con
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una conversion del 88 % a 453 Ky 3 h de reaccidn utilizando la zeolita beta [81]. Del mismo modo, la
zeolita H-ZSM-5 muestra rendimientos inferiores (46 %) a 473 K, observandose una clara degradacién
del furfural a partir de la primera media hora obteniéndose elevadas cantidades de sdlidos [82].
También, se han utilizado resinas de intercambio idnico como la Amberlyst-70. En este caso, la

conversién de xilosa en fase acuosa es de un 83 % con un rendimiento a furfural del 38 % alas 6 hy

448 K[83].

Otro enfoque para mejorar los procesos actuales de produccién de furfural a partir de xilosas
es emplear sistemas bifasicos, en los que el furfural formado se extrae continuamente de la capa
acuosa acida mediante un disolvente orgénico hidréfobo. La extraccién minimiza la concentracién de
furfural en la fase acuosa, lo que limita la velocidad de las reacciones secundarias y resulta en mayores
rendimientos [84]. Ademads, |a fase acuosa puede separarse facilmente de la fase orgénica y reciclarse.
Un parametro importante que determina la efectividad del sistema bifasico es el coeficiente de
reparto, que es la relacion entre la concentracién del furfural en la fase orgdanica respecto a la de la
fase acuosa. A medida que aumenta el coeficiente de reparto, el furfural se extrae mas eficazmente a
la fase organica, lo que generalmente aumenta la selectividad a furfural. Como ejemplos sistemas
bifasicos destacan la combinacién de agua y metil isobutil cetona (MIBK) o agua y tolueno. Utilizando
HY-faujasita como catalizador heterogéneo a 443 K, el rendimiento en el sistema agua/tolueno a
furfural es 1.5 veces superior al alcanzado con la mezcla MIBK/agua [85]. En otro estudio, se observan
también mejores resultados en este sistema que en el otro, con un rendimiento del 76 % a 413 K con

MCM-41-SOsH como catalizador [86].

El furfural se puede convertir a través de procesos cataliticos (hidrogenacién selectiva,
oxidacién, hidrogendlisis, descarboxilacién, condensacién alddlica) en un amplio intervalo de
compuestos para la obtencidn de productos de alto valor afiadido, asi como, biocombustibles o
aditivos de los mismos [87]. En la figura 1.19 se muestra un resumen de la valorizacién del furfural.
Aproximadamente el 60 % del mercado del furfural se utiliza para producir alcohol furfurilico, siendo
el tetrahidrofurano y el alcohol tetrahidrofurfurilico otros derivados tipicos de este producto. El resto
del furfural se utiliza en las industrias de refino de petrdleo, farmacéutica, plastica y agroquimica [88].
También se puede utilizar como reactivo en la produccién de ciclopentanona, como se detallard mas
adelante. Ademas, el furfural es una molécula plataforma para productos quimicos y precursores de
combustible, como el acido levulinico y los ésteres de levulinato [84]. También puede ser reactivo en
la condensacién alddlica para obtener moléculas de mayor tamafio que puedan ser utilizadas en
distintos campos como polimeros, lubricantes, sustitutos del diésel mineral, poliésteres,...[89]. Tras
una primera descarbonilacién, se obtiene el furano que a tras una hidrogenacion se produce el THF,

conocido como un disolvente ampliamente utilizado. La produccién de pentanodioles se presenta
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también como una alternativa muy Ilamativa a la ruta petroquimica, ya que estos compuestos se
pueden utilizar como aditivos de biocombustibles, mondmeros para poliésteres o intermedios para

obtener productos de mayor valor.
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Figura 1.19. Principales productos quimicos derivados del furfural [87].

La ciclopentanona es un compuesto muy versatil que se puede utilizar en la sintesis de
fungicidas, productos quimicos de caucho, farmacéuticos, etc. Se produce habitualmente en la
industria petroquimica. Sin embargo, dentro de la biorrefineria de 2G se puede obtener a través de la
hidrogenacion del furfural en condiciones controladas y con los catalizadores adecuados. Asi,
utilizando 5% Pt/C y agua como disolvente se consigue un 76.5 % de rendimiento a este producto,
después de 30 minutos de reaccién, a 433 K y 80 bares de presién de hidrégeno [90]. Yang y col.
utilizaron Ni-Cu/SBA-15 como catalizador bifuncional, obteniendo una conversién del furfural del 99 %
con una selectividad a ciclopentanona del 62 % a 433 K, tras 4 h de reaccién y usando 40 bares de
hidrégeno [91]. Fantg y col. por su parte, prepararon un catalizador de nanoparticulas de Ru soportado
sobre MOF obteniendo conversién completa de furfural con una selectividad superior al 96 % a

ciclopentanona tras 2.5 h de reaccién (433 Ky 40 bares de hidrégeno) [92].
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Por otro lado, el 5-HMF es la molécula plataforma derivada de la deshidratacion de la glucosa
y de la fructosa. La produccidén de 5- HMF con altos rendimientos partiendo de celulosa es un desafio,
porque se produce su rehidratacion durante para dar acido levulinico y férmico y también polimeriza
en productos de degradacién como huminas [93], lo que limita su aplicacién como un producto
derivado de la biomasa lignoceluldsica. Ademads, es necesario un paso previo de isomerizaciéon de
glucosa a fructosa para que la reaccidén se dé favorablemente. Combinando el uso de zeolitas acidas,
como la B, con catdlisis homogénea se ha conseguido isomerizar la glucosa a fructosa y da como
resultado una selectividad a 5- HMF de un 40 %y a acido levulinico de un 34 %, a 413 Ktras 24 h[94]. La
obtencién de acido levulinico en el medio de reaccidn se puede limitar utilizando disolventes
orgdnicos. Sin embargo, la solubilidad de los aztcares es muy limitada. Por lo tanto, se ha planteado al
igual que en el caso del furfural, utilizar reactores bifasicos de manera que el 5-HMF se va extrayendo
continuamente a la fase organica reduciéndose la producciéon de acido levulinico y los productos de
degradacidn. Los disolventes orgdnicos mads comunes han sido metil isobutil cetona, dimetilsulféxido
o acetona [95]. Dumesic y col. han obtenido un rendimiento de 5-HMF del 62 % partiendo de glucosa
en un reactor bifdsico en el que la fase acuosa estd totalmente saturada en NaCl y la fase organica es
2-sec-butilfenol. Los catalizadores usados son HCl y AlCl;-6H,0 [96]. Otro estudio plantea usar como
fase acuosa una mezcla de agua y dimeilsulféxido (DMSO) y como organica, MIBK y 2-butanol,
alcanzando una selectividad a 5- HMF del 53 % (conversidén de glucosa de un 43 %). Se utiliza HCl como
catalizador y la temperatura de operacién es de 443 K. Sin embargo, se sebe evitar el uso de
catalizadores homogéneos por lo que, en el mismo trabajo descrito anteriormente, se utilizan
materiales heterogéneos. Los mejores resultados se obtienen con Cs,sHos PW:,04 @ 278 K'y 2h

partiendo de fructosa, con un rendimiento a 5-HMF del 74 % [97].

La figura 1.20. muestra los principales productos quimicos (acidos, aldehidos, alcoholes,
aminas) que se pueden obtener a partir del 5-HMF. Destaca la produccién del acido 2,5-
furandicarboxilico como alternativa al dcido tereftdlico para la produccidn de poliésteres, junto con el
2,5-dimeltilfurano como biocombustible liquido [98]. También es un precursor del Nylon 6, 6 partiendo
de la hidrogenacion e hidrogendlisis del 1,6-hexanodiol [99]. Ademas, constituye la principal fuente de

obtencidn del 4cido levulinico como se explica a continuacidn.
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Figura 1.20. Principales productos quimicos derivados del 5-HMF [99].

Respecto al dcido levulinico, el Departamento de Energia de los Estados Unidos lo ha
clasificado como una de las 12 moléculas plataforma mds prometedoras y se considera un
intermediario orgdnico para la sintesis de varios productos quimicos para aplicaciones en aditivos de
combustibles, fragancias, disolventes, aditivos de aceite, productos farmacéuticos y plastificantes
[100]. Respecto a la obtencién de &cido levulinico a partir de biomasa destacan principalmente dos
vias: (i) a partir del 5-HMF en condiciones &cidas y (ii) a través del furfuril alcohol, obtenido tras

hidrogenar el furfural.

En cuanto a la hidrdlisis 4cida, el rendimiento tedrico maximo (en masa) a acido levulinico es
de un 64.4 % a partir de hexosas y un 71.6 % partiendo de celulosa. Se obtienen como productos
secundarios agua y acido férmico [101]. El proceso Biofine se basa en este procedimiento utilizando
como catalizador 4cido sulfurico diluido. Consta de dos reactores en serie, en el primero tiene lugar la
hidrdlisis acida para obtener intermedios solubles (por ejemplo, 5-HMF). Se utiliza un reactor de flujo
piston a una temperatura de 483-493 Ky una presion de 25 bar. El tiempo de residencia es de apenas
12 segundos, dada la rapidez de esta reaccién. El segundo reactor es de tanque agitado, la
concentracion de acido es la misma que en el primer reactor y las condiciones de operacion son menos
severas (463-473 K, 14 bar). El tiempo de residencia es superior, 20 minutos. El furfural y otros

productos volatiles se eliminan en esta etapa, mientras que los residuos se pasan a un separador. El
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acido levulinico se debe purificar, alcanzando hasta un 98 % de pureza. Respecto al catalizador, se
recupera y se reutiliza [102]. Dados los problemas medioambientales largamente descritos en la
bibliografia sobre catalizadores homogéneos, numerosos estudios se han centrado en el empleo de
catalisis heterogénea. En este respecto, existen limitaciones por lo que aln prevalece el uso de
materiales homogéneos y es necesario seguir investigando y desarrollando nuevos materiales.
Destacan la elevada adsorcién del acido levulinico sobre las superficies de los catalizadores
bloqueando los poros de los mismos y problemas de desactivacién al reutilizar los catalizadores en
consecutivos ciclos de reaccidén debido a la deposicién de huminas entre otros productos. Como
ejemplo, se muestran los resultados de dos trabajos. En el primero de ellos, se utiliza un éxido de
grafeno sulfatado y se logra un rendimiento masico del 50 % al &cido levulinico partiendo de glucosa a
473K y 2h de reaccién [103]. Utilizando el mismo sustrato, Weingarten y col. consiguen un

rendimiento del 21.7 % a 433 K'y 3 h con Amberlyst-70 [104].

La ruta de obtencién del acido levulinico a partir del furfural consiste en su previa
hidrogenacién para obtener el furfuril alcohol y posteriormente, se produce la hidrdlisis en medio
acido para dar el 4cido levulinico. Los rendimientos obtenidos varian desde 83 hasta 93 % molar. Este
proceso es atractivo, sin embargo, su aplicacion es muy limitada ya que se forman productos
indeseados en el medio dereaccién. Teniendo en cuenta los precios de los precursores de este proceso
(furfural: 700-1500 $-t*y furfuril alohol: 1500 $-t") [101], se deduce que éste es mas caro que el derivado

del 5-HMF cuyo precio es 1710 $-t" [105].

El 4cido levulinico contiene dos grupos funcionales: cetona y carboxilico. Dada la doble
funcionalidad es posible obtener una amplia variedad de productos quimicos (figura 1.21) [106].Uno
de los compuestos mds importantes es la y-valerolactona ya que se puede usar como disolvente
renovable, como aditivo de combustibles o como intermedio para obtener mds productos. Sus ésteres
constituyen un nuevo grupo de biocombustibles debido a las aceptables densidades energéticas y sus
polaridades. Por su lado, el 1,4-pentanodiol se puede utilizar como mondmero en la fabricacién de
poliésteres, asi como un intermedio para la preparacion de fragancias y lubricantes. El 2-
metiltetrahidrofurano se usa como aditivo y comparandolo con el etanol, tiene mayor densidad
energética por lo que su uso directo como biocombustible es mas recomendable. La sintesis de
pirrolidonas a partir de acido levulinico abre una nueva via en aplicaciones de disolventes industriales
o productos intermedios, entre otras. La obtencién de dacido acrilico por este proceso genera
compuestos como 1,4- butanodiol o THF [107]. También se puede utilizar como reactivo en la

condensacién alddlica a través de su grupo carbonilo [100, 108].
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Figura 1.21. Principales productos quimicos derivados del dcido levulinico [106].

Se han desarrollado numerosas rutas cataliticas para aumentar la longitud de cadena para la
valorizacidn de biomasa en productos de alto valor afiadido o como sustitutos de los actuales de diésel
y gasolina [109]. En la figura 1.22 se muestra un resumen de todas las alternativas disponibles. La
reaccion mas ampliamente utilizada para convertir furfural y 5-HMF (como aldehidos mas
representativos de las biorrefinerias de 2G) en compuestos con mayor nimero de carbonos, es la

condensacién alddlica [110].

En esta reaccién es necesario que uno de los reactivos usados tenga un H-a, sin embargo,
ninguno de los aldehidos mencionados lo posee. Por lo tanto, la presencia de una molécula conectora
como una cetona es imprescindible para que la reaccién tenga lugar. La acetona ha sido la molécula
mas estudiada por excelencia. Sin embargo, se produce industrialmente como subproducto en el
proceso petroquimico Cumeno mientras que su obtencién por rutas derivadas de biomasa
(Fermentacién ABE, principalmente) esta condicionada por la baja selectividad alcanzada[110, 111]. Por
lo tanto, es necesario estudiar nuevas alternativas que se puedan obtener en la misma biorrefineria
que los aldehidos, reduciendo considerablemente los costes globales del proceso. La ciclopentanona
o el acido levulinico se presentan como potenciales candidatos, existiendo en la actualidad escasos

estudios que valoricen su grupo carbonilo en reacciones de condensacién alddlica.
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Figura 1.22. Rutas cataliticas de creacién de enlaces C-C para la valorizacién de biomasa [109].

Los estudios iniciales de esta reaccidon utilizaron catalizadores homogéneos como NaOH.
Fakhfakh y col. consiguieron rendimientos de un 50 % utilizando como reactivos de furfural y acetona
a temperaturas entre 293 y 313 K en un mezcla homogénea de disolventes: sistema etanol-agua [112].
Del mismo modo, West y col. investigaron la condensacién de furfural, metilfurfural y 5-HMF junto con
distintas cetonas como acetona, acetol, dihidroxiacetona, 2-hexanona y 3-hexanona. Usaron un
sistema bifasico THF/agua y NaCl para alcanzar altos rendimientos por separacion de transferencia de
fase [113]. Los mejores rendimientos a 298 K (98.9 %) y balances al carbono (98.6 %) se obtuvieron
usando furfural y acetona como reactivos. Respecto al sistema 5-HMF y acetona estos parametros
alcanzan los siguientes valores: 87.1 y 89%, respectivamente. Este estudio pone de manifiesto la
degradacion en medio basico del 5-HMF, formdndose 4cidos organicos que neutralizan

consecutivamente el catalizar basico.

Aunque NaOH es una base que se disocia completamente en agua y no es demasiado cara,
plantea una serie de problemas como la neutralizacién del producto, la eliminacién de residuos o su
posible regeneracion. Por lo tanto, los siguientes estudios se centraron en desarrollar catalizadores

heterogéneos con el fin de evitar los inconvenientes mencionados anteriormente. En este contexto,
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existe un gran nimero de trabajos relacionados con la catalisis basica, si bien, el uso de catalizadores
heterogéneos acidos estd menos estudiado [114]. Se describen brevemente cada uno de los
mecanismos de reaccidon de manera genérica aplicados a catalisis heterogénea, siendo esta parte la

principal de esta Tesis Doctoral.

Respecto a la condensacién alddlica catalizada por catalizadores basicos, como los dxidos
mixtos Mg-Zr y Mg-Al, los cationes metalicos y los aniones oxigeno se alternan para formar una
superficie catalitica polar. Los cationes metalicos coordinados se pueden considerar como centros
aceptores de pares de electrones débiles (A en la figura 1.23), por ejemplo, centros 4cidos de Lewis,
mientras que los aniones de oxigeno proporcionan centros bdsicos fuertes que donan de electrones
(B enlafigura1.23). Para que tenga lugar la reaccion, los reactivos se deben adsorber sobre los centros
activos. Dicha adsorcidn tiene lugar al interaccionar el oxigeno del grupo carbonilo con la parte de la
superficie receptora de electrones. Después de la adsorcidn, el primer paso de reaccidén consiste en
abstraer el hidrégeno mas acido del reactivo en cuestién (por ejemplo, el protén unido al &tomo de
carbono en posicién a respecto al grupo carbonilo, presente en la acetona, ciclopentanona o acido
levulinico). Cabe destacar que, aunque los centros bdsicos (aniones del oxigeno superficial) presentan
propiedades donadoras de electrones, el papel que desempefian en las condensaciones catalizadas
por bases es, de hecho, la de centro de naturaleza Brgnsted porque debe abstraer un protdén. El
segundo paso en este mecanismo consiste en la adicién del carbanién (enolato) al grupo carbonilo del
otro reactivo (furfural o 5-HMF) para formar un nuevo enlace C-C. Después de la desorcién del
compuesto B-hidroxicarbonilo, la superficie del catalizador estd disponible para que la reaccién

prosiga. Una vez formado este aldol, se deshidrata y se estabiliza originando el compuesto a-

B insaturado [115].
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Figura 1.23. Mecanismo de la condensacién alddlica catalizada por bases [115].
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A modo de ejemplo, se presenta la figura 1.24 en la que se puede ver este mecanismo aplicado
ala condensacidn alddlica de 5-HMF y acetona, se estudiara ampliamente en esta Tesis Doctoral. Como
se puede observar, se pueden obtener dos moléculas diferentes como productos. La primera de ellas
es el resultado de la unién de una molécula del aldehido con una de la cetona, mientras que la segunda
surge de la interaccién entre el primer producto y otra molécula del aldehido. En funcién de los
reactivos utilizados el primer compuesto contiene entre 8 y 10 4tomos de carbono (Cs, Cg y Cio) y €l

segundo desde 13 a 15 (Ci3 6 Cis).
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Figura 1.24. Mecanismo de la condensacién alddlica de 5-HMF y acetona catalizada por bases (elaboracién propia).

En presencia de catalizadores acidos, lareaccién comienza al interaccionar el grupo carbonilo
de la cetona con el hidrégeno de la superficie catalitica (derivado de los grupos hidroxilo superficiales)
formdandose un enlace de hidrégeno intermolecular. Esta protonacién conduce a la formacién del enol
y libera B-H al grupo hidroxilo del catalizador quedando la superficie neutra. El grupo carbonilo del
aldehido también se activa por la interaccién de otro grupo hidroxilo superficial, favoreciendo asi el
ataque de enol y formando la B-hidroxicetona. Posteriormente, tiene lugar la deshidratacién para
obtener el producto a, B-insaturado [116]. En la figura 1.25 se muestra un esquema del mecanismo, en

el que A representa los cationes de los metales Si 0 Al y B los aniones del oxigeno aplicado a zeolitas.

De forma ilustrativa, la figura 1.26 muestra el mecanismo de reaccién de la condensacién de
acido levulinico y furfural catalizada por materiales acidos, objeto de estudio de esta Tesis Doctoral.
Existen dos productos de reaccién, & y B-C10 ya que el acido levulinico contiene dos h-a que no son
simétricos como en el caso de la acetona o ciclopentanona. Por lo tanto, se forman dos enoles
diferentes con la consiguiente obtencién de dos productos diferentes, uno ramificado y el otro lineal

dando lugar a dos mecanismos de reaccién, ay b.
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Teniendo en cuenta todas estas consideraciones tedricas, se muestra la tabla 1.2 con un

resumen de los principales resultados de reaccién obtenidos con catalizadores heterogéneos, tanto

acidos como basicos. Dado que los resultados relativos a los productos no se presentan con un Unico

criterio, en la tabla se puede observar si estan calculados como selectividad o rendimiento.

Tabla 1.2. Principales resultados de la condensacién alddlica de derivados de biomasa. Abreviaturas: furfural (FFL),

acetona (ACE), dcido levulinico (LA), ciclopentonona (CPO), conversién (conv.), selectividad (select.) y rendimiento

(rend.).
Relacion Conv Select.2orend.t/ %
(Cetona: Catalizador T/K t/h e Referencia
Aldehido) Aldehido / % Ca9.10 Ciss
0.05 K/Sn-
ME| 433 0.75 93 77.4° 19.3° [117]
Zn-Al 6xidos
) 323 6 81 662 268 [118]
mixtos
10:1 0.5K-N-BEA 323 2 25.6 36° 2.9° [119]
ACE:FFL HTC 3:1 373 2 95 722 232 [120]
Cu-BTC 2.7 70° -
373 4 [121]
Fe-BTC 26.2 718 208
Zeolita
373 2 38.5 79.5° 16.8° [122]
(HBEA(25))
Dolomita 373 1 80 15.82 60° [123]
MgO-NaY 358 8 99.6 47.22 57.12 [124]
: Mg-Z 38.4 5412 45 .92
1 et 393 24 [125]
ACE:FFL Nit-NaY 30.2 82.1° 17.92
Mg-Zr 814 152 63°
Mg-Al 323 24 63.8 30.7° 43¢@ [89]
Ca-Zr 354 12.9° 15.5°
11 Mg-Zr 51.4 56.5° 43.5°
) Nit-NaY 393 16 14.1 85.92 14.1° [125]
ACE:5-HMF
NaY 40.1 72.7° 27.32
Acetona MgAl,04 100 812 112
como CoAl;04 100 70° 10°
. 413 7 [126]
disolvente y ZnAl>04 100 762 10°
5-HMF Cu/MgAl,04 100 782 7°
1:2 CPO:FFL Mg-Zr 298 7 76.9 - 75.8b [127]
1.5:1
Zn0O 358 3 35.1 79.42 - [116]
LA:FFL
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La ultima etapa del proceso se basa en eliminar dobles enlaces y reducir el contenido de
oxigeno de los aductos de condensacidn mediante la combinacion de reacciones de
hidrodesoxigenacién (HDO). El uso directo de los productos obtenidos en sustitutos del diésel actual
es la aplicacion mas destacada. Sin embargo, hoy en dia, se estdn descubriendo nuevos campos de
aplicaciéon como surfactantes o lubricantes si sélo se consigue su hidrogenacién [128]. Esta etapa
requiere varios pasos para eliminar los dtomos de oxigeno presentes en los diferentes grupos
funcionales (C=0, C-OH, C-O-C): hidrogenacién de las instauraciones alifaticas (C=C), hidrogenaciones

furano-anillo, apertura del anillo heterociclico y pasos intermedios de deshidratacién/ hidrogenacién.

La complejidad de esta reaccién se incrementa en gran medida debido a las interacciones
estéricas de los anillos de furano, que modifican el mecanismo general de las reacciones individuales
[129]. Para llevar a cabo esta ultima fase se trabaja con presiones de hidrégeno elevadas (alrededor de
44 bar) y con temperaturas iniciales entre 393-493 K [130]. Como se ha descrito anteriormente, el
hidrégeno necesario para llevar a cabo esta reaccién se puede obtener a través de la gasificacién de la

biomasa, de manera que todas las materias primas tienen un origen renovable.

Ademas, este tipo de reaccién requiere la presencia de metales nobles (Pd, Pt) o Ni, Co, Cu,
entre otros, para hidrogenar los enlaces C=0 y producir los alcoholes correspondientes. Combinando
la presencia del metal con grupos acidos, se pueden eliminar los dtomos de oxigeno presentes en las
cetonas, en los acidos carboxilicos, en los éteres o en las lactonas. La reactividad del enlace C=0 en las
reacciones de hidrogenacion sigue generalmente el siguiente orden:

aldehidos>cetonas>ésteres>acidos carboxilicos.

Estos catalizadores (combinacién de 4cido + metal) también son especialmente activos en las
reacciones de hidrogenacion C=C. Respecto al anillo furano presente en todos los derivados de la
condensacion aldélica al utilizar 5-HMF o furfural como reactivos, existen dos rutas alternativas de
hidrodesoxigenacion: (a) apertura del anillo de furano y posterior hidrogenacién e
hidrodesoxigenacion o (b) hidrogenaciéon para producir derivados de tetrahidrofurano y la
subsecuente hidrodesoxigenacién que implica la eliminacién de un dtomo de oxigeno en forma de
éter. En la figura 1. 27 se visualizan ambas rutas aplicadas al derivado del producto de condensacién
de 5-HMF y acetona, al cual se le ha eliminado el doble enlace de la cadena lineal [131]. Los derivados
del tetrahidrofurano tienen baja reactividad en reacciones de hidratacién y deshidratacién, por lo que

su completa hidrodesoxigenacidn requiere condiciones de operacién mds extremas [132].
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Figura 1.27. Diferentes rutas cataliticas en las reacciones de hidrogenacién e hidrodesoxigenacién [131].

Los primeros estudios de esta reaccion fueron llevados a cabo por Dumesic y col. utilizando
como catalizador Pt/SiO,-Al,O; en un reactor de cuatro fases (entrada gaseosa de hidrégeno,
catalizador sélido, alimentacién acuosa, alimentacién orgdnica con hexadecano y los aductos de
condensacién se reparten proporcionalmente en estas dos ultimas fases) a 525 K y 55 bar de H,
obteniendo alcanos que contienen entre ocho y quince atomos de carbono [114]. Tras sentar las bases
de esta reaccidn, se han sucedido una amplia variedad de trabajos en los que los aductos de
condensacién derivados de furfural y acetona son los mds utilizados como reactivos. En la tabla 1.3 se
presenta un breve resumen de estos trabajos. Cabe mencionar que si se emplean catalizadores
bifuncionales tales como Pd/M.N,O (M=Mg, Ca; N=Zr, Al) se pueden llevar a cabo conjuntamente las

reacciones de condensacién e hidrogenacién en fase acuosa (proceso One-Pot) [133, 134].
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Tabla 1.3. Principales resultados de la hidrodesoxigenacion de los aductos de condensacion. Abreviaturas: conversién

(conv.), presién (P), selectividad (select.) y rendimiento (rend.).

Select.? o rend.?

Reactivo Catalizador T/K t/h Pw2/bar Conv./% Referencia
alalcano / %
1 % Pt/AlL03 493 24 55 95 352 [130]
1.8%
Cc8 Pt/Co2Al04
448 20 25 99.9 94.2° [135]
(ACE:FFL) +
5% Pt/NbOPO4
5 % Pd/NbOPO4 443 24 20 100 94° [136]
C13
1 % Pt/AlL03 493 24 55 100 21.52 [137]
(ACE:FFL)
c9 1 % Pd/Al-
353 20 40 99 99?2 [138]
(ACE:5-HMF) MCM-41
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2. Objetivos

Esta Tesis se enmarca en el contexto general de aprovechamiento de la biomasa
lignoceluldsica como materia prima para producir precursores de compuestos y aditivos de
combustibles a partir de una fuente renovable, alternativa a la actual petroquimica. Los procesos en
fase acuosa son una de las alternativas mds prometedoras para este fin, debido a las condiciones
suaves de operacién y la amplia variabilidad y disponibilidad de la biomasa que puede utilizarse, lo que

los hace interesantes, tanto a nivel técnico como econdmico.

El objetivo principal de esta Tesis Doctoral es la profundizacién en las reacciones de
condensacion alddlica e hidrogenacidn de los condensados estudiando la actividad y la estabilidad de
los catalizadores y maximizando el rendimiento a los productos deseados. Estas dos reacciones
representan las dos etapas principales de la valorizacidn en fase liquida de la biomasa hemiceluldsica,
estando precedidas por la hidrdlisis y deshidratacién que permite obtener las moléculas plataforma
utilizadas en este trabajo: furfural, 5-HMF, ciclopentanona y &cido levulinico. A continuacién, se
detallan los objetivos particulares que permiten alcanzar el objetivo final enmarcado dentro de los
proyectos nacionales de investigacion: CTQ2014-52956-C3-1-R y CTQ2017-89443-C3-2-R; y en el proyecto

regional financiado por el Gobierno del Principado de Asturias: IDI/2018/000116.

CONDENSACION ALDOLICA

Condensacion alddlica de 5-HMF y acetona

El objetivo de este capitulo es el estudio de la obtencidn de compuestos de 9 y 15 dtomos de
carbono a partir del aldehido mayoritario derivado de la deshidratacién de hexosas: 5-HMF. En
concreto, se estudiard el proceso en discontinuo, analizando de forma comparativa la actividad
catalitica de dos 6xidos mixtos (Mg-Zr y Mg-Al) en funcién de diferentes condiciones de operacion
(temperatura, carga catalitica y relaciones iniciales de reactivos). Los resultados experimentales se
ajustaran a un modelo cinético que responda al mecanismo planteado. Finalmente, se pretende

analizar la estabilidad de estos materiales, realizandose ciclos de reutilizacién y aplicando diferentes
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técnicas de caracterizacidén para la identificacidn de las causas de desactivacidn. Los resultados de este

objetivo se muestran en el Capitulo 4.

Condensacién alddlica de furfural y ciclopentanona

El objetivo de este apartado (capitulo 5, el mds extenso de la Tesis) es analizar la viabilidad de
utilizar ciclopentanona como molécula de unién, en sustitucién de la acetona (compuesto mas
ampliamente empleado para este fin). Esta modificacién supone un ahorro en el proceso productivo,
ya que la ciclopentanona puede obtenerse a partir del furfural en un proceso renovable. Ademas, los

compuestos obtenidos constituyen una fuente de productos quimicos con multitud de aplicaciones.

En primer lugar, el objetivo se centrard en un estudio de la reaccién en discontinuo,
optimizando las condiciones de reaccién en funcién de los pardmetros tipicos de este tipo de procesos
(temperatura, relacién de reactivos). Ante los resultados experimentales, se plantea un segundo
objetivo, centrado en la optimizacién del disolvente para maximizar simultdneamente la actividad
catalitica y la solubilidad de los productos. Una vez seleccionado el éptimo (combinando resultados
experimentales con software de simulacién), en este caso un sistema binario, se introduce el estudio
delarelacién de ambos disolventes como pardmetro a optimizar. Los resultados experimentales seran

ajustados a un modelo cinético propuesto y verificado para todas las condiciones estudiadas.

El dltimo objetivo de este bloque implica un cambio de configuracién, estudiando la
condensacién en un reactor continuo de flujo piston. Ademas de verificar si las condiciones
optimizadas en discontinuo son las dptimas para la reaccién en continuo, este estudio se centrard en
el andlisis de estabilidad, proponiendo condiciones de reaccién que minimicen la desactivacién, en

base a estudios a diferentes pHs, identificando la relevancia de sales en el medio de reaccién.

Condensacion alddlica de furfural y acido levulinico

El dltimo objetivo referido a reacciones de condensaciéon (capitulo 7) es abordar la
condensacién alddlica mediante catdlisis acida, introduciendo el dcido levulinico, compuesto obtenido
mediante la degradacion del 5-HMF, como reactivo que aporta el grupo carbonilo. En este caso, se
plantea el uso de diferentes zeolitas como materiales microporosos. Al estudio de optimizacion de los
parametros de reaccidn para maximizar conversion y selectividad a los productos deseados, se une el
estudio de diferentes métodos de pasivacion del grupo carboxilo del acido levulinico, para evitar

reacciones no deseadas.
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HIDROGENACION

Los objetivos referidos a este ultimo bloque se centran en la eliminacién de las insaturaciones
alifdticas y ciclicas de las moléculas obtenidas anteriormente. Esta etapa permite obtener los
productos finales deseados, con las propiedades adecuadas para su uso industrial como surfactantes,

lubricantes o aditivos de combustibles.

Dados los resultados anteriores, los estudios se centraran en la hidrogenacion de los productos
de condensacién de furfural y ciclopentanona (maxima selectividad a un producto de cadena larga,
C15). Se proponen diferentes catalizadores bifuncionales, combinando metales, soportes y cargas
metdlicas. Ademads, se analizard la influencia del disolvente en la distribucién de productos.
Inicialmente, se abordara el estudio en discontinuo, con el objetivo final de llevar a configuracién de
lecho fijo los resultados optimizados. Como en los apartados anteriores, los resultados experimentales
se ajustaran a un modelo cinético, proponiendo un mecanismo de reaccién que justifique, junto con la
caracterizacion de los materiales, la diferente actividad de los catalizadores estudiados. Los resultados

de este objetivo se detallan en el capitulo 6.
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3. Metodologia Experimental

En este capitulo se resume la metodologia experimental utilizada en la sintesis y
caracterizaciéon de catalizadores, tanto frescos como usados; asi como, los dispositivos
experimentales utilizados en las distintas reacciones. Finalmente, se describe brevemente el empleo

del software COSMOthermX para la prediccidn de solubilidades de los productos de condensacién.

Las reacciones de condensacién alddlica e hidrogenacién (HD) se han llevado a cabo utilizando
distintos catalizadores tanto comerciales como sintetizados en el laboratorio. A continuacién, se

detalla cémo se han preparado y los pasos seguidos.

En esta reaccién se han empleado tanto catalizadores acidos como bdsicos. Respecto a los
primeros, se han usado zeolitas como materiales microporosos. En la nomenclatura de los mismos, el
ndmero que va entre paréntesis hace referencia a la relacién SiO,/Al,O; de cada una de ellas. Han sido
suministradas por Zeolyst Internacional y se han utilizado tres ejemplares con distintas estructuras y
dos con la misma morfologia, pero distinta acidez: ZSM- 5 (23), ZSM-5 (80), Beta (25) y Mordenita (20).
Las zeolitas se someten a un proceso de calcinacién en aire para descomponer los iones amonio y
obtener la forma protonada del material [1]. La rampa utilizada fue de 1 K-min™y se mantiene durante

12 h a 823 K en mufla.

En cuanto a los catalizadores bdsicos, se han utilizado mayoritariamente éxidos mixtos: Mg-Zr
y Mg-Al. Existen numerosas referencias bibliogréficas en las que se indica que tienen considerable
actividad catalitica para diferentes reacciones [2-6]. Su sintesis se basa en el método de
coprecipitacion de distintas sales precursoras con las siguientes etapas en comun: precipitacion,

envejecimiento, filtrado, lavado, secado, tamizado y calcinado. A continuacidn, se detalla, pasa a paso,
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el protocolo de sintesis para cada uno de ellos, preparando un lote de 1 L de volumen, de manera que

se obtenia suficiente material para llevar a cabo las reacciones de cada capitulo.

Oxido mixto de Magnesio y Zirconio (MgO-ZrO,)

Este catalizador se ha preparado siguiendo la técnica sélido-gel propuesta por Aramendia y
colaboradores [7]. Para su sintesis se han utilizado las siguientes sales precursoras: Mg(NOs),"6H,0
(Sigma Aldrich, 98 %), ZrO(NOs), (Sigma Aldrich, 99 %) y NaOH (Panreac, 98 %) o KOH (Panreac, 98 %).
Inicialmente, se disuelven 50.9 g de nitrato de magnesio y 4.04 g de nitrato de zirconio en un litro de
agua destilada, lo que supone una relacién Mg/Zr=4. La mezcla se agita a temperatura ambiente y se
le agrega hidréxido de sodio (25 % en peso) hasta alcanzar un pH de 10, observandose cémo se forma
una fase sdélida blanquecina. El gel obtenido se envejece a 353 K durante 24 h y, posteriormente, se
filtra y se lava hasta obtener un pH de 7 con el fin de eliminar los iones Na* o K* que hayan podido
quedar retenidos sobre la superficie del catalizador. El gel obtenido se seca a 373 Kdurante 24 hy se
tamiza para obtener un tamafio de particula homogéneo (50 — 80 um para los experimentos en
discontinuo y 250 - 355 um para los de continuo). Finalmente, se calcina el sélido con un flujo de helio

en exceso con una rampa de temperatura de 5 K min” y se mantiene durante 3 ha 873 K.

Oxido mixto de Magnesio y Aluminio (Mg0-AlOs)

La sintesis de este éxido se basd en la técnica de co-precipitacion a sobresaturacién controlada
con ultrasonidos, recogido en la bibliografia [8]. En la preparacién del mismo se ha empleado distintos
reactivos: Mg(NOs),*6H,0 (Sigma Aldrich, 98 %), AI(NOs);-9H,O (Sigma Aldrich, 98 %) que aportan los
cationes a la estructura, K,COs (Sigma Aldrich, 99 %) y Na,COs (Panreac, 99 %), para las disoluciones con
el anién interlaminar y NaOH (Panreac, 98 %). Se emplea un reactor de vidrio encamisado con agua
destilada suspendido en un bafio de ultrasonidos. Se afiade gota a gota 200 mL de una disoluciéon 1 M
de Mg y Al, en proporcidn molar 3:1 sobre 133 mL de disolucién acuosa 0.2 M de K,COs. El pH se
mantuvo constante en un valor de 10 afiadiendo NaOH 1.6 M a temperatura ambiente con agitacién
(300 rpm). La mezcla se somete a un proceso de envejecimiento a 353 K durante 24 h en un bafio con
leve agitacion. El sdélido se filtra y se centrifuga para eliminar resto de sales o iones Na*, y se tamiza
(50 — 80 um para los experimentos en discontinuo y 250 — 355 um para los de continuo). La hidrotalcita
asi obtenida se somete a un proceso de calcinacién en flujo de aire en exceso con una rampa de
temperatura de 5 K-min™ y se mantiene durante 5 h a 973 K. Debido a este tratamiento térmico, la
estructura cristalina de la hidrotalcita se rompe, dando lugar a un 6xido mixto con irregularidades en

las que se sitdan los centros activos.
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En estas reacciones se han utilizado catalizadores bifuncionales (metal + acidez) tanto
comerciales como sintetizados en el laboratorio. Los soportes utilizados en este apartado han sido

Y - Al;O3y Nb,Os y los metales Ni, Pd y Pt (con una carga nominal variable).

Catalizadores soportados sobre alimina

El catalizador bifuncional Ni/y-Al,O; se ha sintetizado mediante la técnica de impregnacion
seca. Esta técnica se basa en introducir el metal en una disolucién del correspondiente precursor,
ajustado el volumen de la disolucién al volumen de los poros del material soporte. La adicién se hace
lentamente, gota a gota y manteniendo el catalizador en continua mezcla, evitando sobresaturaciones
locales. Con esta técnica no se requieren procesos de lavado del material que pudieran arrastrar parte
del metal, por lo que se garantiza que la cantidad de metal introducido serd la finalmente dispersada.
Concretamente, se ha preparado un catalizador con 0.5 % de carga metalica, sobre soporte de gamma
alimina comercial (y-Al,Os;, BASF D10-10) utilizando Ni(NOs),-6H,0 (Sigma Aldrich, 99.99 %) como
precursor de Ni. El catalizador impregnado se seca durante 24 h a 373 K. Finalmente, el material
obtenido se calcina en aire a 823 K durante 4 h con una rampa de 5 K‘min™ y se reduce bajo flujo de

hidrégeno para obtener la fase metalica a 693 K durante 2 h (5 K'min™) [9, 10].

Los materiales referentes al Pd (ESCAT 16) y al Pt (ESCAT 26) con una carga metdlica del 0.5 %
son comerciales (BASF) y se redujeron bajo flujo de hidrégeno durante 2 h a 473 K con una rampa de
5 K-min™ [11]. De la misma casa comercial se ha utilizado el Pd/Al,O; (ESCAT 14) con un 5% de carga

metdlica al que se le ha aplicado el mismo tratamiento de reduccién descrito anteriormente.

Catalizadores soportados sobre 6xido de niobio

Los tres catalizadores se sintetizaron en el laboratorio, utilizando una metodologia similar que
para Ni/y-Al,Os. El soporte (Nb,Os, CBMM Companhia Brasileira de Metalurgia e Mineracdo, Brasil) se
calcina bajo flujo de aire a 723 K durante 2 h con una rampa de 5 K-min' y se impregna en cada caso
con las disoluciones previamente preparadas del metal correspondiente para obtener un 0.5% en
masa. Las sales precursoras suministradas por Sigma Aldrich con una pureza superior al 99.99 % han
sido: Pt(NHs)4(NOs),, Pd(NH;)4(NOs), y Ni(NOs),-6H,0 para el Pt, Pd y Ni, respectivamente. Tras la
impregnacion, se seca y se calcina de nuevo cada material en las mismas condiciones que el soporte.
Finalmente se reducen con hidrégeno con una rampa de 5 K-min™ manteniendo durante2h a 523 Ken

el caso del Pd y del Pt [12] mientras que para el Ni la temperatura de reduccién ha sido de 723 K[13].
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Una vez sintetizados los materiales, se deben caracterizar para justificar su actividad catalitica

en funcién de las propiedades morfolégicas, superficiales y fisico-quimicas. Para su caracterizacién, en

las ultimas décadas se han desarrollado diferentes técnicas analiticas y espectroscdpicas. En esta

seccidn se detallan los principales fundamentos tedricos de cada técnica empleada, asi como una

descripcion de la metodologia experimental utilizada en cada equipo.

Las técnicas de adsorcidn/desorcidn de gases se utilizan ampliamente en la caracterizacion de

superficies de los materiales sintetizados. Existen dos tipos de adsorcién: fisisorcién y quimisorcién.

Se enumeran las diferencias principales entre ambas adsorciones:

1.

La especie fisisorbida mantiene su naturaleza quimica mientras que, durante la quimisorcidn,

la especie quimisorbida se transforma para dar lugar a otra especie.

En la fisisorcidn, el gas se adsorbe formando capas sucesivas (adsorcién en multicapas)
mientras que, en la quimisorcidn, y debido al enlace quimico que existe entre la superficie del

solido y el gas adsorbido, la adsorcién queda restringida a una monocapa.

Dado que en la quimisorcién tiene lugar una transformacién quimica, la energia de adsorcién
es importante pudiendo alcanzar valores similares a las energias de las propias reacciones. Sin

embargo, la fisisorcién es mucho mas débil.

La fisisorcion es exotérmica por lo que la temperatura de desorcidn de las especies fisisorbidas
es generalmente menor que la de las especies quimisorbidas. Este fendmeno es mds general y
menos especifico y suele ocurrir a temperaturas menores que la quimisorcidn ya que en esta
Ultima se requiere una cierta energia de activacidon para que se produzca la transformacion

quimica.

En esta Tesis Doctoral se han utilizado ambas técnicas por lo que se describen en los siguientes

subapartados. El equipo experimental es un Micromeritics ASAP 2020 (figura 3.1) y es el mismo para

las dos técnicas.
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Figura 3.1. Equipo utilizado para los experimentos de fisisorcién y quimisorcion.

Fisisorcién de nitrégeno

Los experimentos de fisisorcién proporcionan informacién sobre el area superficial, el
volumen y las dimensiones de los poros y se basan en las interacciones no disociativas relativamente
débiles de moléculas sonda con la superficie del catalizador. La molécula sonda mds empleada en los
ensayos de fisisorcion es el nitrégeno a 77.3 K (temperatura de ebullicién del nitrégeno liquido). Al
poner en contacto el gas con el catalizador, se produce un equilibrio entre el nimero de moléculas
adsorbidas y desorbidas que depende de la presidn del gas y de la temperatura. Cuando se ha
alcanzado dicho equilibrio, la cantidad de gas adsorbido (n.q«) se puede calcular a partir del cambio de
presion estableciendo una correlacién entre la presién de equilibrio y la cantidad de gas adsorbido. La
presion se expresa generalmente como la presién relativa (p/p°), donde p° representa la presién de
saturacion del adsorbato a la temperatura de medida. Las curvas que muestran la cantidad de gas
adsorbido en funcién de p/p° se denominan isotermas de adsorcidn, ya que el ensayo se harealizado
a temperatura constante. Dependiendo de la forma de la grafica obtenida, las isotermas se pueden

clasificar en seis categorias (figura 3.2)[14]:

o Isoterma tipo (I): es unaisoterma de Langmuir convencional tipica de sélidos microporosos. En
la primera zona la superficie estd saturada produciéndose la saturacién en monocapa,
mientras que la zona de pendiente menos acusada es caracteristica de la adsorcién en

multicapa.

o Isoterma tipo (Il): adsorcién multicapa para materiales sin poros. El punto B en la grafica

representa donde comienza la adsorcidon en multicapa.
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o Isoterma tipo (lll): tipica de materiales macroporosos o sin poros. Se producen fuerzas
interactivas mas fuertes entre moléculas adsorbidas que entre moléculas y la superficie del

material.

o Isoterma (IV): se observa con mayor frecuencia en sélidos mesoporosos, en los que el bucle de

histéresis es indicativo de condensacién en poros.
o Isoterma (V): es una combinacién de la isoterma 1l y la condensacién en poros.

o Isoterma (VI): indica la adsorcién multicapa paso a paso, poco comin. Cada escalén obtenido

se trata de una capa adsorbida.

Nad
Nad
Nad

p/p° p/p° p/p°
\Y v Vi
o = // &
5 W
p/p° p/p° p/p°

Figura 3.2. Isotermas de adsorcion.

Para llevar a cabo la determinacién de la superficie especifica y la distribucién de poros del
material, se debe pesar inicialmente la muestra y posteriormente, desgasificarla a una temperatura
ligeramente elevada para eliminar el agua adsorbida y el aire ocluido en los poros del catalizador. La
masa inicial estd condicionada para asegurar la maxima sensibilidad del equipo, lo que implica un
minimo de 200 m’. Una vez concluida esta etapa previa, se debe pesar de nuevo el tubo e introducir el
valor en el equipo. Tras finalizar el ensayo, se obtiene la isotermay el calculo de diferentes pardmetros
es directo: superficie especifica a partir de la teoria de Brunauer, Emmett y Teller (B.E.T.), superficie
externa, volumen de microporos en el caso de las zeolitas (aproximacidn estadistica t-plot), volumen
de mesoporos para el resto de materiales (a partir de la curva de desorcién de nitrégeno segun el

modelo de Barret, Joyner y Halenda (B.J.H.)) y el diametro de poros.
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Quimisorcién de hidrégeno

La quimisorcién permite determinar la dispersién metdlica y el tamafio de cristalita de los
catalizadores bifuncionales utilizados en la hidrogenacién de los productos de condensacién. Este
fenédmeno tiene lugar cual producirse interacciones fuertes entre el adsorbato y la superficie catalitica,
dando lugar a la formacion de enlaces de hidrégeno, covalentes e iénicos. Este proceso ocurre incluso
a concentraciones muy bajas, y las especies quimisorbidas a menudo estan "irreversiblemente" unidas

a la superficie, es decir, no se desorberan facilmente a temperatura ambiente.

Esta técnica se basa en cuantificar la cantidad de hidrégeno quimisorbida en un dtomo situado

en la superficie metdlica (Ms) de acuerdo a la ecuacién 1 [15].
Mg+ aH, » Mg(H),, Ec.1

Donde 2a representa el factor estequiométrico de quimisorciéon de dtomos de hidrégeno
quimisorbidos sobre el nimero de dtomos metalicos ubicados en la superficie metdlica, segun la

ecuacion 2:

Z—H Ec.2
a—M c.

Si se conoce el factor estequiométrico de quimisorcién 2a (caracteristico de cada metal,
tipicamente para el Pd, el Pty el Ni este valor es 1), la dispersién (D (%)) puede estimarse utilizando la

ecuacioén 3:

2a

D(%) = L A 100—MS 100 = 100 (
)= ' m M - W, - 22414

)-GMW Ec.3

Donde H/M representa el numero de dtomos de hidrégeno quimisorbidos por atomo de metal
total, V es el volumen de hidrégeno quimisorbido, Ws es la masa de la muestra y GMW es el peso
molecular del metal (g-g-mol') La cuantificacién de la dispersién es un pardmetro clave para
determinar la actividad catalitica de un metal impregnado sobre un soporte. Asi, la dispersién indica la
fraccién total de metal activo que estd realmente accesible para los reactivos. Es aconsejable
contrastar los resultados obtenidos con los que ofrecen otras técnicas analiticas como TEM
(Transmission Electron Microscopy) ya que en los propios andlisis se pueden dar diversos problemas.
Por ejemplo, se puede dar el fendmeno “spillover” en el que, tras la disociacién del hidrégeno sobre

los dtomos del metal, se produce una migracién de los mismos al soporte.
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También se puede calcular el tamafo de cristalita (d) asumiendo una morfologia esférica o
semiesférica de las particulas a través de la ecuacién 4. Donde A se refiere al drea activa por gramo

de metal puro y p ala densidad del metal.

6
deristatita = 1A o3 Ec.4

Esta técnica se utiliza paraidentificar estructuras cristalinas y estimar tamafios de particulas de
los materiales a analizar. La difraccidn de rayos X tiene lugar al irradiar un metal con electrones de
elevada energia. La velocidad de estos electrones disminuye al entrar en contacto con el metal,
emitiendo una determinada radiacién en un intervalo de longitudes de onda caracteristico (0.1-25 A).
Al interaccionar electrones incidentes con electrones de las capas internas de los dtomos se produce
un choque que expulsa un electrén y un electrén de mayor energia ocupa la vacante generada
emitiendo el exceso de energia en forma de fotdn de rayos X. Esta interaccién da lugar al fendmeno

de la difraccion.

La ley de Bragg (ecuacidn 5) se utiliza para analizar los resultados de un experimento de rayos
X. Esta ley establece que hay interferencia constructiva si la diferencia de trayectoria de los rayos X es
igual a la longitud de onda (1). La diferencia en la trayectoria viene dada por el espaciado de la celda
unitaria (d) y el seno del angulo de dispersién (sen 8). Ademas, la interferencia constructiva ocurre si
la diferencia de trayectoria es igual a dos veces la longitud de onda, o en general, para cualquier

numero entero (n) de diferencia de longitud de onda.
2-d-senf=n-1  Ec.5

Otra de las férmulas importantes de esta técnica es la de Scherrer (ecuacién 6) que permite
determinar el tamafio promedio del cristal siempre y cuando, lared cristalina esté libre de deformacién

y los cristales predominan de manera general en la muestra.

K-2

=—— Ecb6
' B cos@ ¢

Donde, T es el tamafio medio de las cristalitas; K es un factor de forma adimensional, con un
valor cercano a la unidad (0.9), pero varia con la forma real de la cristalita; A es la longitud de onda de
rayos X; B es la anchura del pico a la mitad de la altura de maxima intensidad (FWHM), después de

restar la ampliacion de la linea instrumental, en radianes; y © es el dngulo de Bragg.
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Para los andlisis realizados en esta Tesis Doctoral se ha utilizado el equipo Philips X'Pert Pro
perteneciente a los Servicios Cientificos Técnicos de la Universidad de Oviedo. Se ha empleado como
radiacién incidente la linea Ka del cobre (A=0.15418 nm), en un intervalo de 26 entre 5.01y 84.99°, con

una velocidad de barrido de 2°-s™. El voltaje del tubo y la corriente se ajustaron a 45 kV y 40 mA.

Mediante el empleo de esta técnica es posible determinar la composicion inorganica del
material en estudio, tanto cualitativa como cuantitativamente a niveles de traza y ultratraza. En esta
Tesis se ha utilizado para calcular el porcentaje metalico presente en los catalizadores bifuncionales
asi como para determinar la posible lixiviacion de los catalizadores utilizados en la condensaciéon
alddlica. Para ello, la muestra se introduce en el equipo en forma liquida (si se quieren analizar sdélidos
se debe hacer una digestion previa con acido nitrico) de manera que el nebulizador la convierte en
pequefas gotas que son arrastradas mediante una corriente de Argén hasta llegar al plasma que se
encuentra a elevadas temperaturas (5000 - 10000 K). El plasma ioniza los elementos presentes en
estas gotas haciendo pasar los iones formados a través de la interface y de las lentes idnicas. Después
de ser enfocados por estas lentes, los iones se separan de acuerdo a su relaciéon masa/carga y

finalmente, llegan al detector para obtener la composicién del material.

El equipo utilizado para desarrollar estos experimentos ha sido el ICP-MS modelo HP 7500c o

el 7700x de Agilent perteneciente a los Servicios Cientificos-Técnicos de la Universidad de Oviedo.

El empleo de esta técnica ofrece informacidn superficial sobre topografia, composicién y
estructura cristalografica del material a analizar. Este, salvo que ya sea conductor, se debe recubrir
generalmente con una capa muy fina de oro, confiriéndole propiedades conductoras. Esta técnica
analitica consiste en hacer incidir sobre la muestra un barrido de haz de electrones con una aceleracién
entre 200 V y 30 keV, el cual viaja a través de la columna (vacio de 10* Pa, generalmente). En esta
columna, dicho haz de electrones pasa a través de las diferentes lentes electromagnéticas y un sistema
de reflexién que permite manejar el haz de electrones para poder llevar a cabo el barrido superficial
de la muestra. Tras colisionar los electrones con la superficie del sélido a analizar, se producen distintos
tipos de sefiales que son capturadas y analizadas por diferentes detectores obteniendo informacion

morfoldgica y de composicidn quimica superficial de la muestra. Las sefiales mds importantes son:
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o Electrones secundarios (SE): son aquellos electrones reflejados directamente por la accién del
rayo incidente. Se producen a partir de la emisidn de los electrones de valencia de los dtomos
de la muestra. Como son de muy baja energia (<50 eV) solo logran salir de la muestra los mds

superficiales. Proporcionan informacién acerca de la morfologia de la superficie.

o Electrones retro-dispersados (BSE): poseen mayor energia que los secundarios y son producto
de unainteracciéon mas profunda con la muestra. Son sensibles a la composicién de la muestra,

a mayor nimero atémico, mayor emisién de electrones retro-dispersados.

o Espectrometria de energia dispersiva de rayos X (EDS o EDX): detecta, cualitativamente, los rayos
X caracteristicos de los elementos quimicos presentes en la superficie de la muestra. Ofrece

un analisis semi-cuantitativo de la composicién quimica detectada.

Los analisis SEM realizados a catalizadores frescos se han llevado a cabo en un equipo
perteneciente a los Servicios Cientifico-Técnicos de la Universidad de Oviedo: JEOL-6610LV SEM

(Tokyo, Japan). Las muestras se han recubierto previamente con una fina capa de oro.

Esta técnica ofrece informacion sobre la microestructura de la muestra a analizar, tanto si ésta
es amorfa o cristalina. Ademas, es posible determinar la distancia interplanar de las estructuras
cristalinas y también permite la observacién de muestra en cortes ultrafinos. En esta Tesis se ha
utilizado para determinar el tamafio de las particulas y las dispersiones metdlicas de los catalizadores
bifuncionales metdlicos utilizados en las reacciones de hidrogenacién. Un TEM dirige el haz de
electrones hacia la muestra que se desea aumentar. Una parte de los electrones rebotan o son
absorbidos por el catalizador y otros lo atraviesan formando una imagen aumentada con distintas
intensidades de grises que se corresponden al grado de dispersion de los electrones incidentes. Para
utilizar un TEM la muestra se debe cortar en capas finas, no mayores de un par de miles de A. Se coloca
una placa fotografica o una pantalla fluorescente detrds de la muestra para registrar la imagen
aumentada. Los microscopios electrénicos de transmisidn pueden aumentar un objeto hasta un millén

de veces.

El TEM utilizado para llevar a cabo las determinaciones descritas JEOL JEM-2100F pertenece
a los Servicios Cientifico Técnicos de la Universidad de Oviedo. Previo analisis, las muestras se han
molido en un mortero de 4gata, disuelto en etanol absoluto y se aplicar ultrasonidos para estabilizar

la suspensidn. Antes de introducirlas en el microscopio se dejan secar a temperatura ambiente.

74



3. Metodologia Experimental

La espectroscopia XPS es una técnica cuantitativa empleada fundamentalmente para estudiar
la superficie de un material. Permite determinar la composicién elemental (cualitativa y cuantitativa),
férmula empirica, estados de oxidacién y la estructura electrénica de los elementos presentes en la
superficie del material. En el desarrollo de esta Tesis Doctoral se ha utilizado para determinar la
composicion superficial del 6xido mixto Mg-Zr sintetizado en el laboratorio y poder compararla con
las medidas de los catalizadores usados tras reaccion. De esta manera, se comprueba si la superficie
catalitica ha sufrido algin cambio superficial en el transcurso de las reacciones. Esta técnica consiste
en excitar mediante un haz de rayos-X los niveles mas internos de los atomos de la muestra a analizar,
de manera que se emiten fotoelectrones que proporcionan informacién sobre la energia de cada nivel
y, por tanto, sobre la naturaleza de cada dtomo emisor. A partir de la ecuacién 7, se puede calcular la
energia de ligadura caracteristica de cada dtomo (EL) restando la energia del haz incidente (hv) y la
energia cinética del fotoelectrén saliente (EK). Por lo tanto, es necesario medir la velocidad de los
electrones emitidos empleando el espectrédmetro en condiciones de ultra alto vacio. Esto se consigue

gracias a la utilizacion de bombas turbo-moleculares y bombas iénicas.

EL = hv- EK Ec.7

Dada la naturaleza del haz empleado (fotones), esta técnica se puede aplicar a todo tipo de
muestras, tanto conductoras como no conductoras, siempre que sean compatibles con trabajar a alto
vacio. No es necesario realizar recubrimientos previos, se trata de una técnica no destructiva de la

muestra aplicable a una profundidad de la superficie entre 3y 10 nm.

Para los analisis XPS tanto de los catalizadores frescos como usados tras reaccion, se ha
utilizado el equipo presente en los Servicios Cientifico Técnicos de la Universidad de Oviedo, SPECS

equipado con un detector Hemispherical Phoibos.

Las técnicas de temperatura programada (TP) se basan en la interaccion del material a estudiar
con un gas mientras la temperatura aumenta linealmente en el tiempo. Existen diferentes tipos de
estas técnicas entre las que destacan: desorcién a temperatura programada (TPD), reduccién a
temperatura programada (TPR) y oxidacidn a temperatura programada (TPO). Todas ellas se utilizan
para obtener distinta informaciéon sobre los materiales utilizados que se detallard en cada

subapartado. Se caracterizan por su bajo coste de operacién y sencillez en comparacién con otras
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técnicas. El equipo utilizado (figura 3.3) tanto para catalizadores frescos como usados, asi como para
productos de reaccién, consiste en un horno de calentamiento (Micromeritics TPD-2900 o

Micromeritics AutoChem 11 2920) conectado a un espectrémetro de masas (Pfeiffer Vacuum-300).

OmniStar

Figura 3.3. Dispositivo experimental para llevar a cabo los experimentos de temperatura programada.

Desorcion a temperatura programada (TPD)

Esta técnica permite determinar la acidez y la basicidad de los catalizadores utilizando como
moléculas sonda NH; y CO,, respectivamente. Se basa en evaluar la desorcién controlada de una
molécula sonda con la que inicialmente se ha saturado la superficie sdlida aumentando
progresivamente la temperatura en una atmdsferainerte. La primera etapa del andlisis es una limpieza
de la superficie para eliminar las multicapas formadas por fisisorcién calentando la muestra a bajas
temperaturas para asegurarse una quimisorcion correcta. Dependiendo de los distintos tipos de
centros activos presentes en el material analizado y la interaccién del gas con los mismos, la desorcién

del gas se produce a temperaturas diferentes.

Las muestras de los catalizadores (0.05 g) se dispusieron en tubos tipo “U” con bulbo. Se
sometieron a un pretratamiento con helio (20 mL-min”, Air Liquide), durante 30 minutos a 573 K.
Posteriormente, se baja hasta temperatura ambiente y se procede a la saturaciéon con 20 mL-min™ de
NHs/He (2.5 % en volumen, Air Liquide) o CO, (99.5 % de pureza, Air Liquide), segun corresponda
durante 10 minutos. La posible sobresaturacién de NH; o CO, se elimind por arrastre con una corriente
de helio (20 mL-min™), a la misma temperatura. A continuacion, se incrementd la temperatura a razén
de 2.5 K min™ hasta la temperatura maxima de calcinacién de cada material, registrando los gases
efluentes en el espectrdmetro de masas. Una vez concluidos los experimentos, se recogen los

resultados en los que se obtiene una envolvente para cada masa seguida (44 y 17 para basicidad y
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acidez, respectivamente). Esta curva es la suma de la contribucién de varios picos, correspondientes

a distintos tipos de centros bien sean dcidos o basicos dependiendo del ensayo.

Para poder analizar y comparar los resultados obtenidos, se utiliza el software de andlisis de
datos OriginPro 8 para la deconvolucién de la envolvente de cada curva considerando que los picos
obtenidos son de tipo gaussiano. Se han dado por buenas las deconvoluciones en las que el coeficiente

de correspondencia fuese superior a 0.99.

Reduccion a temperatura programada (TPR)

Esta técnica se utiliza ampliamente para caracterizar sélidos susceptibles a la reduccidn. Se
pueden identificar las fases del metal, las interacciones de éste con el soporte y la temperatura de
reduccién del catalizador. Por lo tanto, se ha aplicado a los catalizadores bifuncionales utilizados en
las reacciones de hidrogenacién comprobando la temperatura éptima de reduccidn. Para ello, se pone
en contacto el catalizador objeto de andlisis con el flujo de gas de hidrégeno (10 % H,/Ar, 20 mL-min",
Air Liquide) incrementando la temperatura del horno hasta la temperatura de calcinacién de cada
material con una rampa de 2.5 K-min™, utilizando el espectrémetro de masas para calcular la cantidad

total de hidrégeno consumido. Se ha utilizado el software OriginPro 8 para el tratamiento de los datos.

Las propiedades y el comportamiento de cualquier material pueden verse altamente afectadas
por la carga en su superficie. El potencial zeta (§) es un indicador de la carga superficial y su medicién
proporciona informacién sobre modificaciones de la superficie cuando entra en contacto con un
liquido; influencia del pH y de la fuerza idnica; presencia de grupos funcionales en la superficie y el
punto isoeléctrico caracteristico de la quimica de la superficie. Para obtener esta ultima caracteristica
de un determinado material se deben hacer medidas del potencial zeta a distintos pH. De esta manera,
el pH para el cual la resultante de cargas sobre la superficie es nula (potencial zeta cero que equivale
a que la cantidad de grupos superficiales cargados positivamente, Z*, es igual a la cantidad de grupos
cargados negativamente, Z°) es el punto isoeléctrico del material. Asi, a un valor de pH superior al
punto isoeléctrico, el material se comporta como un intercambiador catiénico y a pH inferior al punto

isoeléctrico, como un intercambiador anidnico, determinando el caracter dcido o basico del material.

La medida del punto isoeléctrico del xido mixto Mg-Zr se ha realizado en un ZetaSizer Nano

Series (Malvern Instruments, UK).
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3.3. Equipos de reaccidon y analisis

Se explica detalladamente los equipos utilizados para los estudios experimentales, tanto en
configuracién discontinua (BR) como continua, en un reactor de lecho fijo. Ademas, se indican los
procedimientos de andlisis tanto de las muestras liquidas como de las muestras sdlidas (catalizador y

productos de reaccién que no se solubilizan en el medio de reaccién), comunes para ambos reactores.

3.3.1. Equipo y procedimiento experimental para los ensayos realizados en un reactor

discontinuo (BR)

Las reacciones de condensacién alddlica de los diferentes sistemas (furfural — ciclopentanona,
5 — hidroximetilfurfural-acetona o acido levulinico - furfural) y de hidrogenacién de los aductos de
condensacién se han llevado a cabo en un reactor discontinuo de tanque agitado (BR) como el que se

muestra en la figura 3.4.

kN

Figura 3.4. Reactor BR utilizado en las reacciones de condensacién aldélica e hidrogenacion.

Estereactor, de la casa comercial “Autoclave Engineers”, modelo Eze Seal, consta de una vasija
de acero inoxidable (SS316L), de 500 mL de capacidad. Posee un horno calefactor eléctrico de 550 W
de potencia como sistema de calefaccidn por encamisado, pudiendo incorporar un serpentin de

refrigeracién interna. El control de la temperatura se realiza mediante dos controladores PID: uno de
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ellos estd unido a un termopar tipo K situado en el interior del reactor indicando la temperatura real
de reaccidn; el segundo de ellos regula la temperatura de la manta calefactora variando la potencia
suministrada a la resistencia. La temperatura maxima de trabajo en este reactor es de 523 K. El sistema
de agitacion esta compuesto por un agitador magnético de turbina controlado de forma digital y con
un intervalo de operacién comprendido entre 0 y 1620 rpm. El sistema de cierre del equipo es una
cremallera y una junta especial de manera que el sistema queda completamente aislado y sellado,
pudiendo trabajar hasta una presién maxima de 100 bares. En el caso de excesos de presidn, dispone
de varias valvulas de seguridad y alivio. Ademas, el sistema de apertura de cremallera no permite abrir
el reactor si éste estd presurizado. Posee una salida de toma de muestra, que permite recoger
muestras mientras que la reaccion esta en marcha, sin afectar a la presién interna del reactor. A esa
toma de muestra se le ha incorporado un filtro para evitar la salida de cualquier sélido presente en el

interior del reactor y posibles taponamientos de las tuberias.

A continuacidn, se detalla el procedimiento de operacidn aplicado en estas reacciones. Para
mas detalles de las condiciones de operacién y otros factores, se debe consultar el capitulo
correspondiente a cada reaccidn. Inicialmente, se prepara la alimentacién compuesta por los reactivos
y el/los diferentes disolventes, precalentada utilizando una placa calefactora para reducir el tiempo
necesario para alcanzar la temperatura de reaccién. Mientras, la temperatura de la manta calefactora
se incrementa hasta 10 K por encima de la temperatura de reaccidn. Una vez que la mezcla es
homogénea se introduce al reactor junto con la masa de catalizador requerida. Se cierra el reactor, se
presuriza con 10 bares de N, (previamente se hacen dos purgas con este inerte para eliminar cualquier
resto de oxigeno presente en la atmdsfera) y se agita a 1000 rpm. En el caso de las reacciones de
hidrogenacidn, los 10 bares de N, se reemplazan por 25 bares de H,. Posteriormente, se incorpora la
manta y se espera hasta que la temperatura de reaccidn sea la deseada marcando el tiempo de
comienzo de la reaccidn. Durante el transcurso del experimento se toman muestras para obtener un
perfil de concentraciones, los volimenes de muestra varian entre 1-1.2 mL por lo que se puede suponer
que los efectos de disminucién del volumen total de reaccidn son despreciables. Previo a cualquier
reaccion con catalizador, se hace un experimento en ausencia del mismo para descarta la posibilidad

de una reaccion autocatalitica.

Transcurrido el tiempo de reaccidn, se debe esperar a que el sistema esté totalmente frio para
proceder a su despresurizacion. Posteriormente, se recoge el contenido del reactory se filtra y se lava,
obteniendo una fase liquida y un sélido que incluye el catalizador junto con los productos de reaccién
que se encuentren en forma sdlida. Esta Ultima fase se debe secar a 373 K para eliminar restos de los

disolventes y finalmente, ser analizada por distintas técnicas analiticas.
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3.3.2. Equipo y procedimiento experimental para los ensayos realizados en un reactor

continuo
Se han utilizado reactores de lecho fijo para llevar a cabo las reacciones de condensacién

alddlica de ciclopentanona y furfural y la hidrogenacién de sus aductos (C10 y C15). Se han utilizado

distintas configuraciones que se describen a continuacién.

Equipo en continuo para la reaccion de condensacion aldélica

Las reacciones de condensacidn alddlica se han realizado en un reactor de lecho fijo de acero
inoxidable con % " de didmetro interno y 6 cm de longitud, sumergido en un bafio de agua equipado

con control de temperatura (323 K). La figura 3.5 muestra una imagen del equipo experimental.

AMPLIACION

Figura 3.5. Dispositivo experimental utilizado en la reaccién de condensacion alddlica en un sistema continuo.

Inicialmente se carga el reactor con 0.5 g de MgZr (250 - 355 um) y bolas de vidrio (1 mm) tanto
a la entrada como a la salida para obtener un lecho compacto, evitando canales preferenciales y
volimenes muertos. Estos parametros se eligieron para minimizar efectos de dispersién axial: relacién
entre la longitud del reactor y la particula tamafio superior a 100 (240 en condiciones de trabajo) y
relacion entre el didmetro del reactor y el tamafio de particula superior a 10 (50.8 en este caso). Se
alimenta un flujo continuo de 1 mL-min™ al sistema mediante una bomba de HPLC, que contiene una
concentracién en masa del 5 % de furfural (Sigma Aldrich, 99 %) y ciclopentanona (Sigma Aldrich, 99 %)
disuelto en una mezcla de etanol y agua (relacién de volumen 2: 1). La relacién CPO: FFL se adaptd en
cada experimento, de 15:1 a 1: 15. También se estudia la influencia de catdlisis homogénea, con
experimentos a pH de 5 a 9, utilizando para ese KHCO; (Sigma Aldrich, 99 %), NaOH (Panreac, 98 %),

KOH (Panreac, 98 %) o NaHCO; (Panreac, 99 %) segulin sea necesario. La alimentacién se precalentd a
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la temperatura de operacion (323 K) antes de ser bombeada al sistema, utilizando una placa
calefactora con un agitador magnético para garantizar la homogeneidad en la composicién. Como en
el reactor en discontinuo, se van tomando muestras periédicamente para evaluar el transcurso de la
reaccidn. Finalmente, el catalizador se recupera y se seca en estufa a 373 K para posteriormente ser

caracterizado.

Equipo en continuo para la reaccion de hidrogenacion

El dispositivo experimental para los experimentos de hidrogenacién en continuo se muestra
en la figura 3.6. El reactor consiste en un tubo de acero inoxidable con % " de didmetro internoy 60 cm
de longitud, rodeado por un horno eléctrico con temperatura controlada. Se carga inicialmente con
0.3 g de bolas de vidrio (355 — 710 um), a continuacion, se agrega 1g de 0.5 % Pd/Al,O; previamente
tamizado (250 — 355 um) y 0.5 g de bolas de vidrio iguales a las iniciales. Con el fin de asegurar el flujo
tapdny precalentar la alimentacidn, se introducen bolas de vidrio de 1 mm aguas arriba del catalizador.

El lecho empaquetado resultante se mantiene en la posicidn inicial con una malla metalica.

Valvulas de
toma de
muestra

Controladores
de temperatura
y de flujo

Figura 3.6. Dispositivo experimental utilizado en la reaccidn de hidrogenacién en un sistema continuo.

Los flujos de hidrégeno (99.99 %, Air Liquide) y nitrégeno (99.99 %, Air Liquide) se controlan a
través de dos reguladores de flujo de Bronkhorst (nimeros 1y 2 en la figura 3.6, respectivamente). Se

utilizd nitrégeno para la calibracién de la bomba a la presidn de trabajo y las pruebas de fugas. Durante
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los experimentos de reaccién, se utiliza hidrégeno puro (velocidad de flujo de 100 mL-min” a
temperatura y presiéon normales (NTP)) como alimentacidon gaseosa. La alimentacion liquida
(productos de condensacién disueltos en una mezcla 1:2 en volumen de agua:etanol) se bombea
mediante una bomba de membrana (casa comercial ITC, con un caudal de 2 mL-min"). Ambas

corrientes se mezclan antes de la entrada al propio reactor (nimero 3 en la figura 3.6).

Una vez alcanzadas las condiciones de operacién (15 bares de hidrégeno y 433 K), se toman
muestras con el tiempo con el fin de estudiar la desactivacidn del catalizador. Para ello, se utilizan dos
depdsitos cilindricos de manera que mientras se acumulaba el liquido en uno de ellos, el otro esta
vacio. Justo en la toma de muestra, las valvulas se cambian para acumular liquido en el que inicialmente
no contiene nada y retirar la muestra acumulada del otro depdsito. De esta manera, la disminucidn de
la presion durante el muestreo no afecta al reactor. La salida del reactor siempre estd conectada a un
regulador de presidn (“back-pressure”) a través de la salida de gas del depdsito correspondiente. La

presién en el reactor se mantiene constante en el valor establecido (15 bares).

Las muestras liquidas tomadas periédicamente, tanto de la reaccién de condensacién alddlica
como de hidrogenacién, se han analizado por cromatografia de gases para determinar su
composicion. Esta técnica se basa en la interaccién de los componentes de la fase mdvil con una fase
estacionaria. En este tipo de cromatografia la muestra se volatiliza y se inyecta en la entrada de la
columna de cromatografia (fase estacionaria) fluyendo a través de la misma con un flujo determinado
del gas portador. En funcién de dicha interaccién, los componentes de la fase mdvil se van separando,
llegando finalmente a un detector que genera una sefial que depende de la concentracidén y del tipo

de compuesto. En este trabajo se han utilizado dos tipos de detectores:

o Detector de espectrometria de masas para andlisis cualitativos (MS): se basa en la ionizacién de
las moléculas y en la separacidn y registro de los iones producidos segin su relacion
masa/carga (m/z) en un sistema a vacio. Los iones que llegan al detector producen una sefal
eléctrica que es ampliada, procesada y registrada en un ordenador, dando lugar al
correspondiente espectro de masas que no es mas que una representacién grafica de la

abundancia de los iones detectados en funcidon de su relaciéon m/z.

o Detector de ionizacién de llama (FID) para andlisis cuantitativos: es uno de los mas
extensamente usados. Consiste en un quemador de hidrégeno/oxigeno, donde se mezcla la

muestra y el gas portador con hidrégeno. Al llegar la muestra a la llama, tiene lugar la

82


https://es.wikipedia.org/wiki/Hidr%C3%B3geno
https://es.wikipedia.org/wiki/Ox%C3%ADgeno

3. Metodologia Experimental

combustion, produciéndose iones y electrones, que son conductores eléctricos. Este hecho se
aprovecha estableciendo una diferencia de potencial de unos centenares de voltios entre la
parte inferior del quemador y un electrodo colector situado por encima de la llama. La
corriente generada es baja (del orden de los 10™ A), por lo tanto debe ser amplificada

mediante un amplificador de alta impedancia.

Andlisis cualitativo: GC-MS

Para identificar los distintos productos obtenidos en las reacciones y asi determinar los
intervalos de tiempos en los que considerar uno u otro producto se ha utilizado esta técnica analitica.
Aunque la mayoria de los productos de reaccién no se encuentran disponibles en la libreria del equipo,
si que se pudieron obtener los espectros masa/carga de cada producto y el peso molecular de los
mismos. Para estos analisis se utilizé un GC-MS Shimadzu, modelo GC-MS QP2010 Plus Instrument
(figura 3.7), equipado con una columna capilar tipo TRB-5MS de 30 metros de longitud. Los
parametros de operacién del cromatdgrafo fueron los mismos que los empleados en GC-FID, de forma
que se garantiza que el orden de los picos es el mismo y que los tiempos de retencién son similares
(ambas columnas son equivalentes por lo que, aunque se puedan desplazar un poco los picos, no se

producirdn cambios significativos que afecten al orden de deteccidn).

Figura 3.7. GC-MS utilizado para la identificacién de los distintos productos de reaccién.
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Andlisis cuantitativo: GC-FID

Para el andlisis cuantitativo de las muestras liquidas se utilizé un cromatégrafo de gases de la
marca Shimazdu, modelo GC 2010 (figura 3.8), equipado con un detector FID y una columna capilar
tipo CP-Sil 8CB de 30 metros de longitud. Siempre que se ha usado agua como unico disolvente de
reaccién se ha realizado previamente una extraccién de las muestras (relacién de volimenes 1:1) en
acetato de etilo para evitar que la llama se apagase. Se ha seleccionado este disolvente por presentar
una buena solubilidad de los productos de condensacidn. En el resto de reacciones, se han pinchado
las muestras directamente en el cromatdgrafo. En todos los casos, se inyectat plL de la muestra. Tras
optimizar el método de analisis se obtuvo una buena resolucidn para todos los picos, consiguiendo
una completa separacién en tiempos de andlisis viables. Los pardmetros que definen el método tanto

para condensacién como para hidrogenacion se pueden observar en las tablas 3.1, 3.2y 3.3.

Figura 3.8. GC-FID utilizado para la cuantificacién de los reactivos y productos.

Tabla 3.1. Programa de temperaturas utilizado en los andlisis de las muestras de condensacién aldélica.

Rampa (K-min) Temperatura (K) Tiempo (min)
- 308 2
0.5 310 0
20 355 0
10 463 5
10 523 20
Tiempo total 50.05
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Tabla 3.2. Programa de temperaturas utilizado en los andlisis de las muestras de HD.

Rampa (K:min) Temperatura (K) Tiempo (min)
- 308 2

0.5 310 0

20 355 0

10 463 5

10 493 15

25 533 3

Tiempo total 46.65

Tabla 3.3. Pardmetros de operacidn utilizados en el andlisis de las muestras mediante GC.

Condensacion Aldolica HD

Temperatura de inyeccion (K) 523 553
Inyeccion Presion (bar) 0.99 0.99
Flujo total (mL-min) 43.9 43.9
Flujo en columna (mL-min) 1.35 1.35
Columna Ratio de Split 31.4 314
Gas portador He He
Tipo FID FID
Temperatura (K) 523 553
Detector Make up (N2/Aire, mL-minl) 30 30
Flujo de hidrégeno (mL-min?) 40 40
Flujo de aire (mL-min?) 400 400

Una vez obtenidos los cromatogramas con las dreas correspondientes, es necesario realizar

los calibrados correspondientes para calcular la concentracidn tanto de reactivos como de productos.

En el caso de los reactivos y el producto de condensacién C10, es relativamente sencillo, ya que se

dispone de patrones comerciales. Asi, se preparan cinco disoluciones con concentraciones conocidas

y se analizan por cromatografia. En el caso de los otros productos de reaccién (C9, c10’s y C15s) es

necesario aplicar el método de nimero de carbones efectivos, basado en el calculo de factores de

respuesta [16]. Una vez que los datos de concentracion son conocidos, se pueden calcular distintos

parametros como selectividades, rendimientos, conversiones y balances al carbono, entre otros. El

procedimiento de cdlculo se detalla en cada uno de los capitulos de resultados.
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3.3.4. Anadlisis de sdlidos

Tras concluir la reaccién, no sélo se obtiene el catalizador sino también productos de reaccién
que no se han solubilizado en el medio de reaccién (figura 3.9). Para poder caracterizar el catalizador
y determinar la composicién de este sélido, se separan de la mezcla liquida a través de un filtrado y

posterior lavado con aguay se secan a 373 K durante 24 h.

Figura 3.9. Sdlidos obtenidos tras la condensacién de CPO y FFL: aductos C10 y c15.

Se recurre a diversas técnicas analiticas tanto cualitativamente como cuantitativamente, que

se describen ampliamente en el apartado 3.2:
o DRX para comprobar si tras reaccidn el catalizador seguia manteniendo su estructura cristalina.

o ICP-MS para comprobar si en el medio de reaccién hubo o no lixiviaciéon de los cationes del

catalizador (Mg, Zr, Al, Na, K).

o SEM para obtener una fotografia del catalizador tras reaccion y observar los depdsitos que hay

sobre la superficie catalitica.

o XPS para determinar la composicién elemental del catalizador tras reaccidon y compararla con
la del material fresco pudiendo evaluar si la presencia de distintos depdsitos modifica la

superficie del catalizador y en qué extensién lo hace.

Ademas de las técnicas mencionadas anteriormente se ha recurrido a otras metodologias que
se explican a continuacién, tanto su fundamento tedrico como la informacién obtenida a partir de las

mismas.
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Termogravimetria (TG)

Para poder determinar y cuantificar la composicién de los sdélidos obtenidos en cada reaccidn
se ha recurrido a la termogravimetria. Con los resultados obtenidos se puede tener un mayor
conocimiento de la extensién de la reaccién, recalculando los rendimientos de los productos y el
balance al carbono contabilizando no sélo la fase liquida sino también la sdlida. La TG se engloba
dentro de las técnicas de andlisis térmico en las que se estudia el comportamiento térmico de las
muestras objeto de estudio. En esta técnica la muestra se somete a un programa de temperatura
determinado siguiendo la variacién de la masa en una atmdsfera controlada. El registro de esta
propiedad permite obtener informacién sobre si la muestra se descompone o reacciona con otros
componentes, obteniendo el termograma correspondiente en el que se representa el porcentaje de
pérdida de masa frente a la temperatura. El programa de temperaturas aplicado puede ser isotermo,
aumento o disminucién de la temperatura, aunque el mas empleado suele ser el calentamiento con
una rampa determinada. Lo mds comun es que se produzca una disminucién en la masa de la muestra,
sin embargo, también se puede dar el caso de ganancia (por ejemplo, en los ensayos de adsorcién).

Los gases mas empleados en estos ensayos son nitrégeno, oxigeno o aire.

Una de las caracteristicas del empleo de esa técnica es que sélo permite detectar procesos en
los que se produce una pérdida o ganancia de masa como, por ejemplo, descomposicidn, sublimacidn,
reduccién, adsorcidn, desorcién; mientras que no es posible observar otros procesos como fusiones o
transiciones de fase. Se estdn desarrollando aplicaciones combinando la TG con otras técnicas para
obtener una informacién mas precisa. Destacan la DTA (analisis térmico diferencial), DSC (calorimetria
diferencial de barrido) y EGA (Envolved Gas Analysis). Dentro de esta Ultima destaca la
termogravimetria acoplada a Espectrometria de Masas (TG-EM) en la que se registra simultdneamente

la evolucidn de la masa junto con los gases consumidos o emitidos por la muestra analizada.

El equipo utilizado (figura 3.10) para realizar los ensayos termogravimétricos tanto a
catalizadores frescos como usados y productos de reaccién (modelo Sensys de Setaram) combina la
termogravimetria y la calorimetria diferencial de barrido, TG-DSC. El equipo consta de dos
compartimentos, uno para la muestray el otro para un material de referencia (a-alimina en todos los
casos). Para estos andlisis se utilizaron crisoles de alimina empleando para cada material 20 mg, con
igual cantidad de a-alimina. El programa de temperatura consistié en una rampa de 5 K min” desde
298 K hasta 973 K bajo un flujo de nitrégeno u oxigeno de 20 mL-min” (Air Liquide). Todas las muestras

objeto de analisis se han secado y triturado previamente para asegurar su homogeneidad.
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Figura 3.10. Dispositivo experimental del andlisis termogravimétrico.

Desorcién a temperatura programada (TPD)

El fundamento de esta técnica se ha descrito en el apartado 3.2. Se realizan los mismos
ensayos, pero a catalizadores usados con el objetivo de determinar las especies adsorbidas sobre el
catalizador. Para ello, se colocan 0.05 g de material en un tubo con bulbo, se utiliza helio como gas
inerte (20 mL-min’", Air Liquide) y se somete a una rampa de temperatura de 2.5 K‘min™ desde 298
hasta 1273 K. Los gases a la salida se registran de nuevo con el mismo espectrdmetro de masas. Las
masas registradas en cada analisis se han seleccionado en funcidn de la reaccién y los compuestos que

puedan estar adsorbidos sobre la superficie catalitica.

Oxidacion a temperatura programada (TPO)

Con esta técnica se determinan las especies adsorbidas (reactivos, productos, oligémeros,
etc.) en la superficie catalitica de los materiales usados en reaccién contabilizadas conjuntamente
como moles de CO.,. Para los andlisis de oxidacién se utilizé una mezcla de O/He al 2 % (Air Liquide).
Una pequefia masa de catalizador (10 mg) se dispone en un tubo tipo “U” sin ensanchamiento. Se
introduce el flujo de O,/He (20 mL-min™) mientras que la temperatura aumenta a razén de 2.5 K-min”
hasta la mdxima temperatura alcanzada durante la preparacion del material. Asi, se garantiza la

estabilidad del catalizador y que los perfiles obtenidos no estén condicionados por la degradacidén del
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mismo. Durante estos andlisis, los compuestos orgénicos no identificados se oxidan a CO,, resultando
una sefial en el espectrdmetro de masas que puede ser relacionada con la concentracion de estos
depdsitos. Ademds, se puede comparar en términos de concentracién global de fortaleza de los
depdsitos (mayor fortaleza implica temperatura de oxidacion mas elevada). Para el andlisis de los

datos también se utiliza el programa informético OriginPro 8.

Resonancia magnética nuclear (RMN)

Debido a que los aductos de condensacién se obtienen practicamente puros como sdlidos en
el medio de reaccidn, se decide utilizar RMN con el fin de evaluar su estructura quimica y poder
asegurar que se trata de los propios productos deseados y no de otros compuestos. La RMN se basa
en someter a una muestra que contiene el compuesto orgdnico a un pulso intenso de radiacidn, los
nucleos en el estado de espin a (estado de minima energia en el que los nucleos con espin positivo se
orientan en la misma direccion del campo) son promovidos al estado de espin § (estado de mayor
energia en el que los ntcleos de espin negativo se orientan en sentido opuesto al campo magnético).
Cuando los nucleos vuelven a su estado inicial emiten sefiales cuya frecuencia depende de la diferencia
de energia (AE) entre los estados de espin a y . El espectrémetro de RMN detecta estas sefiales y las
registra como una gréfica de frecuencias frente a intensidad, obteniendo el denominado espectro de
RMN. Esta técnica espectroscdpica sdlo se puede emplear para estudiar ntcleos atémicos con un
ndmero impar de protones o neutrones (o de ambos). Esta situacién se da en los atomos de 'H, 3C, F

y 3'P, constituyendo los nicleos magnéticamente activos en RMN.

Una vez obtenidos los productos de condensacién se han disuelto en cloroformo deuterado y
analizado en un Brunker AV600 perteneciente a los Servicios Cientifico Técnicos de la Universidad de
Oviedo. Se analizaron los isétopos 'Hy 3C, obteniendo distinta informacién con cada espectro de RMN.
Con el andlisis del hidrégeno se determina de si se trata de compuestos cis o trans (estereoisémeros)

y con el del carbono, se consigue informacién sobre el nimero de hidrégenos unidos a cada carbono.

Dada la baja solubilidad que presentan los productos de condensacién en medio acuoso, se ha
utilizado el software COSMOthermX18 para evaluar la solubilidad de estos compuestos en distintos
disolventes y en sistemas diferentes (monofasico o bifésico). Dicho programa informatico se basa en
el método predictivo COSMO-RS propuesto en 1995 por Klam y col. [17-19]. Utiliza un enfoque de

termodindmica estadistica basado en los resultados de los calculos de la quimica cudntica para los
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equilibrios termodindamicos de fluidos y mezclas de liquidos. Estos calculos cudnticos se basan en el
modelo COSMO (Conductor Screening Model), variante de los métodos dieléctricos de solvatacion
continua. Se usan estos calculos para una molécula en concreto suponiendo una atmdsfera
conductora. En este entorno la molécula ejerce una densidad de carga de polarizacién (c) en lainterfaz
entre dicha moléculay el conductor. Al aplicar el algoritmo de auto-consistencia en la quimica cuantica,
la molécula converge hacia su estado energético 6ptimo en dicho conductor con respecto a la
densidad de electrones. Finalmente, se obtiene la energia, la densidad electrdnica, las densidades de
carga de polarizacién y la geometria de la molécula en un conductor virtual. De aqui en adelante, se
referird a estos calculos cudnticos como estado “COSMO” de las moléculas que una vez realizados, se
almacenan en un archivo COSMO. Estos archivos quedan guardados en las distintas bases de datos
disponibles en el software. Existen principalmente dos niveles de calculo cuantico: BP-TZVP-COSMO
[20, 21] y TZVP [22]. Este dltimo es el mds indicado segin COSMOlogic para las predicciones

termofisicas con alta eficacia en el campo de la ingenieria quimica.

La transicién de las interacciones microscépicas de la carga de la superficie molecular a las
propiedades termodindmicas macroscdpicas de las mezclas es posible con un procedimiento
termodinamico estadistico. Cada moléculay cada mezcla puede representarse por el histograma p (o),
el llamado perfil . El perfil c de una mezcla es la suma ponderada de los perfiles de todos sus
componentes. Usando la energia de interaccion Eint (0, 0 ') y el perfil o del disolvente ps (o), el

potencial quimico ps (o) de una parte de superficie se determina a partir de la ecuacién 8 [23]:

us(0) = === In [ py(0) exp {~ 32 (Bine(0,07) ~ us(0)}do Ec.8

El potencial o es una funcidn caracteristica de un disolvente o mezcla S que especifica cudnto
es atraida a un drea de superficie de polaridad o. La ecuacién 9 se obtiene directamente al fraccionar
un conjunto de segmentos de superficie interactiva en pares de tamafio aer. Para una fraccién de
superficie dada Ein (0, 0 ") representa la termodinamica estadistica exacta de tal conjunto. El drea de
contacto efectiva aert €s un pardmetro general que representa el tamafio de un contacto
termodinamicamente independiente. Cuando se optimiza dentro de una parametrizacion COSMO-RS
[17, 18], toma un valor de 7.0 (+ 0.5) A%, correspondiente a seis contactos vecinos entre segmentos de
superficie cercanos para una molécula del tamafio de agua. Mientras que el término Eir: (0, 0 ") en la
ecuacion anterior representa los requerimientos energéticos para hacer un contacto entrecy ¢/, la
presencia ps (o”) simboliza el requerimiento energético para liberar un segmento de superficie de
polaridad o' de otros contactos conseguir un contacto con o. El paso final en el procedimiento

termodinamico estadistico aplicado por COSMO-RS es el cdlculo del potencial quimico de una molécula
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X'solvatada en el solvente S mediante la integracion del potencial o, es decir, mediante la suma de los

potenciales quimicos del segmento, sobre la superficie del soluto X (ecuacién 9):

uE = ufs + [ px(0) - ps(0) do Ec.9

Para tener en cuenta las diferencias de tamafio y las formas de las moléculas en el sistema se
agrega el término (ué{s) que depende del drea y del volumen de todos los compuestos en la mezcla 'y
de tres parametros que se ajustan. El potencial quimico puede usarse para calcular una amplia variedad
de propiedades termodindmicas, como, por ejemplo, coeficientes de actividad, coeficientes de
reparto, entalpias y entropias de mezclas, solubilidades, entre otras. A modo de resumen, los

fundamentos de este procedimiento se muestran en la figura 3.11.

COSMO-RS: método predictivo <:j> COSMOthermX: softw‘c;e\\\

\
\

Datos de equilibrio
1. Solubilidad

2. Presién de vapor
3. Coeficientes de reparto

4. Coeficientes de actividad A\
1

Termodindmica
estadistica

Potencial o de la mezcla

Perfil o de cada compuesto

) A
/\ Perfil o de la mezcla

1
| i
v Molécula COSMO que se / .
1
.  almacena enlabase de datos A
~~ -

Figura 3.11. Resumen de la aplicacién de COSMO-RS para el cdlculo de propiedades en fase liquida.

Teniendo en cuenta estas consideraciones tedricas, se describen a continuacion brevemente
los pasos realizados en la determinacién de la solubilidad de los aductos de condensacién y diferentes
reactivos en distintos disolventes (figura 3.12). El primer paso que se ha llevado a cabo es el célculo del
estado COSMO para los aductos de condensacidn ya que no encontraban disponibles en ninguna base
de datos. Para ello, es necesario dibujar la molécula utilizando el software ChemDraw y exportarlaala
plataforma de COSMOthermxX. Este paso puede llegar a tardar hasta una semana por molécula, ya que
se ha seleccionado el nivel de cdlculo mas exhaustivo como se ha explicado previamente.
Posteriormente, se realiza el screening de disolventes utilizando una de las bases de datos mas amplias
(BP-TZVPD-FINE), contiene mas de 10000 compuestos. A partir de la tabla generada en este paso, se
hace una eleccién de compuestos seleccionando aquellos cuyo valor relativo de solubilidad sea

elevado estableciendo como margen inferior el agua. A continuacién, se exporta esta lista de

91



3. Metodologia Experimental

compuestos al software y se procede al calculo exacto de la solubilidad mediante dos métodos de
cdlculo: altay media precision. Todos estos pasos se deben repetir para cada molécula, pudiendo llevar

todo el proceso para un solo compuesto dos semanas de célculos.

Ealos e Para los aductos de condensacién que no se

bessclsanlE encuentran disponibles en las distintas
Quimica bases de datos, se debe obtener su estado
Cudntica “COSMO” como requisito previo.

e Se calcula la solubilidad relativa tanto de
productos como reactivos en mds de 10.000
compuestos.

Barrido de
disolventes

¢ Se seleccionan los disolventes mas
comunes que presenten valores
superiores al agua.

Seleccionde
— disolventes

.o * Secalcula la solubilidad con
— solubilidad dos métodos de cdlculo:
alta y media precisién

Figura 3.12. Pasos realizados en el cdlculo de solubilidades con el software COSMOthermX18.
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4. Condensacidn alddlica de 5-HMF y acetona

En este capitulo se estudia la condensacién alddlica de 5-HMF y acetona en fase liquida,
utilizando dos catalizadores basicos, los 6xidos mixtos de Mg-Aly Mg-Zr. La motivacion de este trabajo
nace de la destacada escasez de estudios en la bibliografia que utilicen el 5-HMF como reactivo en este
proceso. Este hecho llama la atencidn, ya que es el aldehido obtenido mayoritariamente a partir de
todas las deshidrataciones de azlcares de seis atomos, es decir, a partir de toda la celulosa y gran

parte de la hemicelulosa. Con esta premisa, la optimizacidn de esta reaccidn es de gran interés.

Los estudios experimentales se han llevado a cabo en un reactor autoclave discontinuo. Se
realizaron anadlisis para la optimizacién de la reaccién en términos de naturaleza y masa de catalizador,
temperatura de reaccidn y relacion de reactivos. Siempre con el objetivo de maximizar los resultados
con las condiciones mds suaves posibles. La evolucién de los compuestos en fase liquida se realiza
mediante cromatografia de gases con detector de ionizaciéon de llama (GC-FID). De forma
complementaria, se realizan analisis de compuestos adsorbidos sobre la superficie y los posibles
oligémeros que se formen a partir de los mismos. Para ello, se utilizaron técnicas termogravimétricas
y de oxidacién a temperatura programada (TPO). Los resultados se analizaron en funcién de las
propiedades morfoldgicas y fisico-quimicas de los éxidos mixtos determinadas mediante diferentes

técnicas de caracterizacion.

Los resultados iniciales (323 K) muestran una mayor actividad del Mg-Zr, con mayor
rendimiento de los dos productos de reaccién (C9 y C15). Sin embargo, el marcado descenso en el
balance al carbono sugiere que existe una gran tendencia a la adsorcién y/o oligomerizacién. Por el
contrario, el catalizador de Mg-Al muestra una menor actividad, con un rendimiento a Ci5
practicamente despreciable, pero un elevado balance al carbono. Estos resultados se justifican en base
a la distinta distribucidon de pares acido-base de ambos éxidos mixtos, siendo la del Mg-Zr mas

favorable para esta reaccién.

Con el fin de evitar o minimizar la adsorcién de productos en el catalizador de Mg-Zr, se han
realizado estudios a diferentes temperaturas. Temperaturas superiores (343 K) muestran un mayor

descenso del balance al carbono. Este resultado descarta la adsorcidn fisica de productos (proceso

97



4. Condensacion alddlica de 5-HMF y acetona

endotérmico) y sugiere la existencia de reacciones de oligomerizacidn. Esta hipdtesis se comprueba
con los perfiles de TGy TPO, no llegando a recuperarse la superficie original del catalizador, a pesar de
alcanzar temperaturas de 873 K en condiciones oxidantes. Por otro lado, la reaccién a 303 K no es
suficientemente activa (bajo rendimiento a C15), por lo que se considera como condiciones éptimas la

temperatura de 323 K, con un rendimiento global del 37 %.

Los estudios a diferente relacién de reactivos permiten concluir que los oligdmeros obtenidos
se forman a partir de 5-HMF de forma exclusiva. Asi, trabajar en exceso de acetona (HMF:Acetona, 1:2)
permite una mayor solubilidad de los productos (mayor cantidad de C9 y Ci5 detectados en fase
liquida), la total desaparicidn de la sefial correspondiente a la adsorcién de C9 en la superficie catalitica
y una clara disminucién en la del Ci5. Por el contrario, los TPO indican que adn existen depdsitos
estables, oligdmeros que se corresponden con las discrepancias en el balance al carbono referido a
unidades de 5-HMF. Un exceso de HMF (2:1) maximiza el rendimiento de C15, pero no el rendimiento
conjunto (C9+C15), favoreciendo ademds la oligomerizacién e insolubilizacién de productos. El andlisis
de resultados en funcién de la masa de catalizador muestra que la segunda etapa (de C9 aC15) es la
mas sensible a este parametro, necesitando un minimo de carga catalitica para obtener resultados

destacados (0.5 g MgZr [ 250 mL reaccién).

Con el fin de analizar la estabilidad de ambos materiales, se han realizado sucesivos ciclos de
reaccion en las condiciones previamente optimizadas (1:1, 323 K, 0.5 g Mg-Zr [ 250 mL). Se observa que,
tras tres ciclos de reaccidn sin etapas intermedias de regeneracion, el Mg-Zr mantiene un 60 % de su
actividad, mientras que el Mg-Al se desactiva integramente. Este resultado se justifica en funcién de
los centros basicos/acidos del material: se favorece una adsorcién mas fuerte, dando lugar al bloqueo

total de los centros activos de este dxido mixto.

Todos los resultados experimentales se han utilizado para proponer un modelo cinético que
ajuste todos los datos experimentales obtenidos en distintas condiciones de operacidn. Asi, se
propone un modelo de primer orden respecto a los compuestos que sufren enolizacién (acetona y
C9), mientras que el 5-HMF se considera totalmente adsorbido sobre la superficie catalitica (pseudo
orden 0). Ademds, se han considerado procesos laterales, tanto de adsorcién de 5-HMF, como
reacciones de oligomerizacidn. Estos resultados muestran una mayor relevancia de los procesos de
retroaldolizacidn en el caso del Mg-Al, reaccidn inversa a la condensacion alddlica que justifica los

menores rendimientos obtenidos, principalmente en el caso del segundo aducto (C15).
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Los resultados anteriormente resumidos, junto con la discusidn de los mismos, se incluyen en

la siguiente publicacién (el material complementario se adjunta en el capitulo de Anexos):

- Jennifer Cueto, Laura Faba, Eva Diaz, Salvador Orddfiez. Performance of basic mixed oxides for
aqueous-phase 5-hydroxymethylfurfural-acetone aldol condensation, Applied Catalysis B:

Environmental 201 (2017) 221-231.
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- “Performance of basic mixed oxides for aqueous-phase 5-hydroxymethylfurfural-
acetone aldol condensation”, Jennifer Cueto, Laura Faba, Eva Diaz, Salvador Ordéfiez.
Applied Catalysis B: Environmental 201 (2017) 221233 doi:
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La versién de la editorial estd disponible, inicamente para usuarios con suscripcion de pago

ala revista, en el siguiente enlace:
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En este capitulo se plantea la posibilidad de sustituir la acetona como molécula de unién para
la condensacidn alddlica por ciclopentanona (CPO). La molécula de CPO puede obtenerse facilmente
a partir de furfural, y por ello de biomasa, mientras que la acetona se obtiene actualmente por via
petroquimica. Ademas, los productos de condensacidn tienen una serie de propiedades interesantes
como una mayor facilidad de separacién, o un caracter mas ramificado. Este capitulo, el mds extenso

de los capitulos experimentales, involucra tres aproximaciones diferentes a dicha reaccidn.

En una primera aproximacion, la condensacién alddlica se estudié en fase acuosa, utilizando
6xido mixto de Mg-Zr (decision basada en los resultados mostrados en el capitulo anterior), en
discontinuo, utilizando el mismo sistema de reaccién y las condiciones optimizadas anteriormente. Se
obtiene una conversién completa del furfural, con una reaccién mucho mas rdpida que cuando se
utiliza acetona. El balance al carbono decae considerablemente. Sin embargo, se alcanzan valores
superiores al 80 % cuando, a los resultados obtenidos en fase liquida, se afiaden los correspondientes
a laredisolucién de una fase cristalina amarilla, sélida, totalmente segregada del catalizador. Esta fase

estd compuesta principalmente por el segundo producto de condensacidn (C15).

Con el fin de tener un mejor control de la reaccidn, la reaccidn se lleva a cabo con una menor
carga catalitica, analizando la influencia de la temperatura y la relacién de reactivos. Temperaturas
superiores a 320 K favorecen la presencia de reacciones de oligomerizacidn, tal y como muestran los
resultados de TG. Por el contrario, reacciones a 293 K estan afectadas por cambios en los equilibrios
de adsorcién. Dado que los experimentos anteriores estdn condicionados por una conversion
completa de furfural, se han planteado ensayos con exceso de este compuesto. Los resultados
Sptimos se alcanzan con un exceso 5:1 (FFL:CPO), obteniendo el maximo rendimiento a C10. Excesos
superiores estan limitados por la baja concentracion de CPO disponible. Todos los resultados
mostrados en esta primera aproximacién se corresponden a la suma de las contribuciones en fase

liquida y sdlida (redisolucién de productos).

En una segunda aproximacion, se aborda el problema de la solubilidad de los productos de

reaccién en fase acuosa, estudiando la posibilidad de sustituir total o parcialmente este disolvente por
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alguin compuesto organico. La baja solubilidad de estos compuestos (a pesar de su facil separacion de
la fase catalitica) supondria importantes limitaciones a la hora de su aplicacién a escala industrial. El
estudio de disolventes se inicié durante la Estancia Predoctoral en la Universidad de Aquisgran
(Alemania), bajo la supervisién de la Prof. Regina Palkovits. Se llevé a cabo determinando diferentes
propiedades fisico-quimicas de los compuestos involucrados y realizando simulaciones con el software

CosmoThermX, siguiendo la metodologia detallada en el capitulo 3.

Las figuras 5.1y 5.2 muestran los resultados de las solubilidades del C10 y del C15 en distintos
disolventes. Como se puede observar, en el caso del C10, la solubilidad es muy elevada utilizando una
amplia familia de alcoholes, compuestos clorados o aldehidos (disolventes organicos polares).
Respecto al C15, las tendencias son similares, obteniendo menores valores absolutos de solubilidad en
todos los casos. Entre todos estos disolventes se descarta el uso de compuestos halogenados o
téxicos, al ir en contra de los Principios de la Quimica Verde. Considerando las posibilidades obtenidas
a través de las simulaciones, se han seleccionado el etanol y el acetato de etilo para el estudio de
disolvente en esta reaccidn. El primero de ellos se ha escogido debido a su origen “verde”, ya que se
puede obtener a partir de biomasa; el segundo se ha seleccionado ya que ha sido utilizado
ampliamente, tanto como agente extractante para este tipo de compuestos, como en distintas

reacciones de condensacion.

Se plantearon, por tanto, experimentos en fase organica (ausencia total de agua). En ninguno
de los dos casos se obtuvo actividad catalitica, concluyendo que la presencia de agua es necesaria para
llevar a cabo la reaccion. Este resultado sugiere la mezcla de disolventes, generando un sistema
bifdsico (en el caso del acetato de etilo) o monofésico binario (en el caso del etanol). Los mejores
resultados se obtuvieron con la mezcla binaria (agua/etanol), concluyendo que el contacto en la

mezcla bifasica no es del todo efectivo.
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agua
n-heptano
hexano
dodecanol
decanal
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3-nonenal
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2-metil-4-heptanona
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1-hexanol
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2-propen-1-ol
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Solubilidad del C10/ g-g*

Figura 5.1. Solubilidad de C10 en distintos disolventes calculada con el software CosmoThermX.
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2-metoxi etanol

Etoxi etanol

Propanol
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Figura 5.2. Solubilidad de C15 en distintos disolventes calculada con el software CosmoThermX.
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Estudios del porcentaje de cada disolvente concluyen que, a medida que aumenta el
porcentaje de etanol, la reaccidn se ralentiza, pero se mantiene siempre dentro de un elevado control
en fase liquida (buenos balances al carbono). Por el contrario, un alto contenido de agua da lugar a
precipitados, pero la reaccidon es mucho mds rapida. Se llevd a cabo un amplio estudio de condiciones
de reaccion (temperatura, relaciones de disolventes, tiempo de reaccion) concluyendo que los

mejores resultados se han alcanzado tras 24 h de reaccién con una relacidn 1:2 H,O:etanol a 303 K.

Teniendo en cuenta los datos experimentales, se planted un modelo cinético mediante el
software Scientist®. El modelo propuesto es analogo al del sistema 5- HMF y acetona, sin tener en
cuenta las constantes de adsorcién ya que en este sistema dichos procesos se han minimizado o
incluso eliminado. Los ajustes a diferentes temperaturas permiten definir un comportamiento tipo
Arrhenius, observando una marcada correlacién entre energias de activacion y porcentaje de etanol
utilizado en lareaccidn, de forma que estos valores disminuyen conforme la cantidad de agua utilizada

asciende.

En una tercera aproximacion a esta reaccidn, se aborda el estudio en continuo de la reaccidn.
Asi, las condiciones optimizadas anteriormente se han utilizado como punto de partida pararealizar el
primer ensayo en un reactor de lecho fijo. Este enfoque constituye el paso previo al escalado industrial
de este proceso. El mayor tiempo de contacto entre reactivos, productos y catalizadores, asi como el
cambio en las condiciones hidrodinamicas justifican la elevada desactivacién obtenida. Para minimizar
esta desactivacion, se propone disminuir el porcentaje de furfural alimentado, ya que analisis del
catalizador usado revelan que los depdsitos estan compuestos principalmente por unidades de
furfural y C15. Por el contrario, no se observan depdsitos de C10, por lo que se intenta maximizar la
produccién de dicho compuesto. Tras estudios a diferentes relaciones de reactivos se concluye que la
relacién intermedia 10:1 CPO:FFL permite obtener una concentracién estable de C10 a tiempos largos

(8 h), pero sin conseguir que los procesos de adsorcién se eliminen.

Una vez eliminada una de las causas de desactivacion (oligémeros de furfural y C15), se aborda
la minimizacién de los procesos de adsorcidn. Para ello, se estudia el efecto del pH, parametro
relevante en este tipo de procesos. Se trabaja en condiciones de basicidad creciente, comparando los
resultados con los obtenidos a pH natural (4.75). Se descarta trabajar a pH superior a 8.5, debido a que
se favorecen reacciones laterales no identificadas (descenso en el balance al carbono). Por otro lado,
reacciones pH inferior a 7 no muestran una clara mejoria respecto a los valores iniciales. Por ello, se
considera el pH 8 como el valor éptimo de trabajo. En estas condiciones se obtiene una conversion

completa de furfural, lo que puede enmascarar la desactivacién del catalizador. Para poder determinar
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si la mejora se debe a un aumento de actividad o de estabilidad, se llevaron a cabo experimentos con

menor masa de catalizador, observando una desactivacidn parcial al disminuir la cantidad de Mg-Zr.

Durante este estudio se comprobd que la sal utilizada para mantener el pH de lareaccién juega
un papel determinante en la actividad y en la selectividad. Se observa un efecto positivo al usar KHCOs,
mientras que los hidréxidos o el NaHCO; no mostraron resultados satisfactorios. Para poder entender
la causa de estos buenos resultados, se han realizado analisis ICP-MS de las muestras de reaccién a
distintos tiempos. Se observd la incorporacion de K* a la superficie del catalizador, aumentando el
nimero de centros activos disponibles para que la reaccién transcurra. El efecto positivo de los
bicarbonatos se explica en base a su capacidad de neutralizar protones. Al estudiar el efecto de
incorporar el cation K* al proceso de preparacidon del catalizador, se pudo concluir que esta
modificacion no es suficiente, necesitando que el K* se encuentre en el medio de reaccién, y no enla

estructura catalitica.

La descripcién de los resultados obtenidos, asi como la discusidn de los mismos, se incluyen en
las publicaciones que se detallan (e incluyen) a continuacién. El material complementario de las

mismas se adjunta en los Anexos.

- Jennifer Cueto, Laura Faba, Eva Diaz, Salvador Orddnez. Cyclopentanone as an alternative

linking reactant for heterogeneously catalyzed furfural aldol condensation, ChemCatChem 9

(2017) 1765-1770.

- Jennifer Cueto, Laura Faba, Eva Diaz, Salvador Orddfez. Enhancement of furfural-
cyclopentanone aldol condensation using binary water-ethanol mixtures as solvent. Journal of

Chemical Technology and Biotechnology 93 (2017) 1563-1571.

- Jennifer Cueto, Laura Faba, Eva Diaz, Salvador Orddfiez. Optimization of the process conditions
for minimizing the deactivation in the furfural-cyclopentanone aldol condensation in a continuous

reactor. Applied Catalysis B: Environmental 263 (2020) 118341.
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Journal of Chemical and Biotechnology 93 (2018) 1563-1571; doi: 10.1002/jctb.5522.

v’ “Optimization of the process conditions for minimizing the deactivation in the furfural-
cyclopentanone aldol condensation in a continuous reactor”, Jennifer Cueto, Laura
Faba, Eva Diaz, Salvador Orddriez. Applied Catalysis B: Environmental 236 (2020),
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6. Hidrogenacién del aducto de condensacién del furfural y de la ciclopentanona (C15)

En este capitulo se estudia la hidrogenacién del producto Ci5 obtenido en la condensacidn
alddlica de furfural y ciclopentanona. Esta reaccion se plantea la como etapa final del proceso de
valorizacién de biomasa, obteniendo compuestos de elevado valor, tales precursores de surfactantes
o lubricantes. En este proceso sélo se eliminan las insaturaciones manteniendo los dtomos de oxigeno.
Por lo tanto, los productos obtenidos no podrian utilizarse como sustitutos directos de combustibles
liquidos de origen mineral. Sin embargo, sus propiedades en términos de densidad energética y
lubricidad son adecuadas para poderlos utilizar como posibles aditivos de combustible. No se
considera la hidrodesoxigenacion total ya que es necesario romper los ciclos del anillo del THF,
encareciendo el proceso debido a un aumento en el consumo de hidrégeno y la alta demanda

energética requerida.

Los estudios experimentales se han llevado a cabo en un reactor discontinuo. Se han
seleccionado dos soportes a estudiar, la Al,O3 por ser un material dcido utilizado ampliamente para
este fin y el Nb,Os por ser un soporte dcido novedoso que no se desactiva en presencia de agua y
debido a los buenos resultados obtenidos en reacciones similares. También se analizé la influencia del
metal (Pd, Pt y Ni) y de la carga catalitica, todo ello utilizando un sistema binario 1:2 agua y etanol,
previamente optimizado en el capitulo anterior. El andlisis mediante GC-MS reveld la gran variedad de
isdmeros y productos que se obtienen al hidrogenar el C15. Los catalizadores utilizados se analizaron
mediante diversas técnicas de caracterizacion para poder relacionar los resultados obtenidos con las

propiedades mas determinantes en este tipo de reacciones: acidez o carga metdlica efectiva.

Los resultados referentes al soporte muestran que la alimina ofrece mejores rendimientos al
producto totalmente hidrogenado (C) independientemente del metal utilizado. Ademas, la tendencia
observada para ambos soportes respecto a la actividad de los metales sigue siempre el mismo orden:
Pd>Pt>Ni. El Ni se ha descartado por su rendimiento nulo al producto final con los balances al carbono
mads bajos obtenidos para todos los materiales (70 %). Si bien el Pt/Al,O; muestra un mejor rendimiento
que el Ni/Al,Os, este valor es 10 veces inferior al alcanzado con el Pd/Al,Os, material considerado éptimo

en este estudio preliminar.

149



6. Hidrogenacién del aducto de condensacién del furfural y de la ciclopentanona (C15)

El disolvente utilizado desempefia un papel critico en la actividad, principalmente
condicionando la interaccién entre el reactivo y el disolvente. Se probaron diferentes disolventes
organicos, tales como el hexano, heptano, etanol,1-butanol o acetona. En todos los casos, se observd
una mejora significativa tanto en los valores del balance al carbono como en los rendimientos al
producto final. Este hecho sugiere que el agua tiene un efecto negativo en el medio de reaccidn,
obteniendo una elevada actividad en hexano y 1-butanol (rendimientos superiores al 75 % a las 6 h de

reaccion).

Todos estos datos experimentales se ajustaron a un modelo cinético obteniendo las
constantes cinéticas de cada etapa y relacionandolas con las propiedades fisico-quimicas de los

disolventes.

Los resultados obtenidos se describen y discuten ampliamente en el articulo cientifico descrito

a continuacidn, actualmente en estado de preparacion.

- Jennifer Cueto, Laura Faba, Eva Diaz, Salvador Orddnez. From biomass to diesel additives:

Hydrogenation of cyclopentanone and furfural aldol condensation adducts.

Con el fin de determinar la estabilidad del 0.5 % Pd/Al,Os (mejor catalizador), se han realizado
experimentos en un reactor de lecho fijo. La figura 6.1. muestra los resultados mas representativos de
los mismos. Como se puede ver, durante las 8 h de reaccién tanto la concentracion de By C (B es la
suma de productos en los que se hidrogenan los dobles enlaces de los anillos de furano) se mantiene
constante. Sin embargo, la concentracién de A (suma de productos en el que se hidrogenan los dobles
enlaces de las cadenas lineales) sufre un ligero descenso con el tiempo de un 20 %, por lo que se
considera que se va adsorbiendo sobre la superficie del catalizador al ser la suma de los compuestos
que tienen mas insaturaciones. Se obtienen unos rendimientos medios de 40.8, 43 y 14.2% a los
productos A, B y C, respectivamente. Respecto a la conversion del C15 es del 100 % durante todo el
proceso y los balances al carbono se mantienen por encima del 95 %, siendo mas elevados al principio

cuando no hay desaparicién de A (entorno al 98 %).

Se puede concluir que este catalizador sufre una pérdida de actividad residual debido a la
adsorcion permanente de los productos mds insaturados (A), mientras que el rendimiento final al
producto deseado se mantiene totalmente constante. Este hecho sugiere que C se forma a partir de
B. Estos experimentos son totalmente congruentes con el mecanismo de reaccién planteado en los

ensayos realizados en discontinuo.
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Figura 6.1. Evolucién de los productos de hidrogenacién del C15 en un reactor de lecho fijo (433 K, 15 bar de

H,, 2 mL-min’ de alimentacién y 1 g de catalizador). Simbolos: (®) A; (4) B; (®) C.
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From biomass to diesel additives: Hydrogenation of cyclopentanone and furfural aldol

condensation adduct

Jennifer Cueto, Laura Faba, Eva Diaz, Salvador Ordéfiez*

Catalysis, Reactors and Control Research Group (CRC), Dept. of Chemical and Environmental Engineering, University of

Oviedo, Oviedo 33006, Spain

*email: sordonez@uniovi.es; Tel.: +34 985 103 437; Fax: +34 985 103 434

ABSTRACT. The hydrogenation of furfural-cyclopentanone (C15) condensation adduct is studied in this work. Three
different metals (Pt, Pd, Ni) supported on two materials (Al.Os and Nb2Os) were compared, highlighting the good results
obtained with Pd/Al2Os. The kinetic analysis proposes a parallel route in which the most active nanoparticles allow obtaining
simultaneously the two families of intermediates. A key role of acidity is discarded. Different organic solvents have been
tested, combining protic, polar and apolar ones. The negative role of water is clearly observed, with better results despite the
organic solvent used. Best results are obtained with hexane and butanol, combining the absence of competitive adsorption and
reactant solvation. At optimum conditions, promising results, with more than 75 % of final yield of the hydrogenated
compound are obtained in less than two hours, obtaining a mixture with good properties as fuel additive.

KEYWORDS: saturated organics, palladium, hexane, 1-butanol, platinum

INTRODUCTION

The catalytic conversion of biomass to chemicals and liquid
fuels is of the highest interest for the scientific community
as a very promising route to replace the fossil resources [1].
Hemicellulose and cellulose hydrolysis allows obtaining
several platform molecules with less oxygen atoms than the
original sugar monomers [2]. These compounds (5-HMF,
furfural, cyclopentanone, levulinic acid, etc.) are included in
the list of the most relevant bioplatform molecules. They can
be used as chemical intermediates and fuel precursors [3, 4].
In most of the cases, the upgrading of these compounds
involves an intermediate step to create C-C bonds,
increasing the carbon chain length, being the aldol
condensation the most typical reaction proposed to this aim
[5, 6].

The aldol condensation between cyclic aldehydes (furfural
and 5-HMF) and cyclopentanone or acetone as linking
molecules allows obtaining C8-C15 adducts, being the
optimum range defined for gasoline and diesel fuels and
additives [7, 8]. These reactions have been deeply studied,
by both basic and acid catalysis, obtaining high activities and
selectivities at mild conditions. Thus, base catalysts such as
mixed oxides [7, 9, 10], zirconium carbonates [11] and
functionalized zeolites [12], among others, have been
proposed in the literature, as well as more complex materials,
highlighting KF/AI20s, reaching final yields higher than
90 % at mild conditions [13]. Concerning the acid
mechanism, promising results are obtained with different
modified zeolites, including metal exchanges (Sn, K, etc.) to
enhance their acid properties [14-17].

Compounds obtained by aldol condensation (C8-C15
adducts) still contain unsaturations and oxygen atoms,
functional groups that must be totally or partially removed
to guarantee a high quality in the final product [18]. First
approaches proposed the hydrodeoxygenation, with the aim
of obtaining the corresponding alkanes from these adducts;
therefore, producing the saturation of double bonds and the
selective removal of oxygen from the molecule without
cleaving the C-C bonds [19]. This reaction is catalysed by
bifunctional catalysts involving metals nanoparticles (Pd, Pt,
Ru, Ni, Cu) supported on different materials, such as
activated carbon, alumina, zeolites, titania and niobium-
based solid acids [20-23]. However, the high cost of this
reaction (temperatures over 500 K and high hydrogen excess
required) discourages this alternative. This fact is even more
relevant when using furfural as precursor, since its
hydrogenation produces the THF cycle, a very stable
molecule which requires severe conditions to be broken.

Recent studies have demonstrated that high quality liquid
fuels and additives can be obtained despite the presence of
the THF cycle or when this cycle is broken but the acyclic
ether is not removed, in other words, by hydrogenation [24,
25]. These compounds have an energy density and lubricity
consistent with the requirements for diesel [24], without
requiring the removal of oxygen (the highest energetic cost
of the hydrodeoxygenation approach). Thus, the balance
quality vs. economy of this alternative is considered as
positive.

In the present paper the study of furfural-cyclopentanone
adduct (C15, F2C) hydrogenation is studied, analysing the
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activity of different bifunctional catalysts, combining
different metal nanoparticles (Pd, Pt, Ni) supported on two
different materials (Al203 and Nb20Os). Alumina is a well-
known support for these reactions, whereas niobium oxide is
a promising material that highlights by its compatibility with
water as solvent [18]. The activity as function of the catalytic
weight is analysed. Considering the key role of the solvent
in these processes [22], different solvents and solvent
mixtures have been also tested. Results are compared in
terms of reaction Kinetics. Best results are considering for a
preliminary approach to continuous configuration, in a fix-
bed reactor.

EXPERIMENTAL SECTION
Catalysts preparation and characterization

The catalyst supports, Nb20s and y-Al20s, were kindly
supplied by CBMM and BASF, respectively. An initial
pretreatment under air flow has been done previous the metal
impregnation with a ramping rate of 5 K-min. The final
temperature reached as well as the time for holding it depend
on the material: 723 K and 2 h for Nb20s and, 823 Kand 4 h
for Al20s. Incipient wetness impregnation was selected as
technique to incorporate the metal into the catalyst surface.
The precursors used were Ni(NOs)2:6H20 (Sigma Aldrich,
99.99 %), Pt(NH3)4(NOz3)2 (Sigma Aldrich, 99.995%) and
Pd(NH3)4(NO3)2 (Sigma Aldrich, 99.995%). The aqueous
solution of the precursors to obtain the desired metal loading
(0.5 wt.%) was added dropwise on 2 g of pretreated support.
The resulting materials were dried at 383 K for 24 h before
treating it, following the same procedure described for the
supports. After this, the catalysts were exposed under
10 vol.% Ha/Ar and heated from room temperature to 473,
523, 693 and 723 K for Pd and Pt over Al203 [26], Pd and
Pt over Nb20s [27], Ni/Al203 [28, 29] and Ni/Nb2Os [30],
respectively. Pd/Al203 with 0.5 wt.% and 0.5 % Pt/Al2O3
were provided by BASF and only the reducing treatment
were performed to ensure that all the metals were in the
reduced state.

Catalysts characterization

The acidity of these catalysts was measured by temperature
programmed desorption of NHs (NHs-TPD) using a
Micromeritics TPD/TPR 2900. NHs signal evolution was
measured with Pfeiffer Vacuum Omnistar Quadrupole Mass
Spectrometer. Samples (20 mg) were pretreated before each
analysis, being heated to 383 K in helium flow
(20 mL-mint) during 1h to eliminate any compound
physisorbed on the surface. After, the catalytic surface was
saturated in NH3 flow (2.5 % NHs/He, 20 mL-min) at room
temperature for 15 min. An intermediate stage of
stabilization under helium flow was required to prevent
signals related to oversaturation. Then, desorption of NHs
was monitored, being flushed with helium (20 mL-min)

from room temperature to the maximum preparation
temperature with a ramp of 5 K-min,
Morphological-properties of these materials (surface area,
pore diameter and total pore volumes) were determined by
nitrogen physisorption at 77 K using an ASAP 2020
(Micromeritics) static volumetric apparatus after the
corresponding degasification step.

The metal loading of the catalysts was determined by ICP-
MS using an Agilent 7700x ICP-spectrometer. The samples
were previously digested with HNOs, diluted with deionized
water and analysed in the spectrometer.

Reaction studies

C15 hydrogenation was carried out in a stirred batch
autoclave reactor (0.5 L, Autoclave Engineers Eze Seal)
equipped with a backpressure regulator and proportional-
integral-derivative temperature controller. The system was
loaded with the catalyst (0.1 or 1 g, 50-80 um) and 0.25 L of
a solution that contains 3.5g-L' of C15 and the
corresponding solvent (hexane, heptane, acetone, 1-butanol,
ethanol or 1:2 v/v of water/ethanol mixture). The stirring was
1000 rpm and the temperature was fixed in 493 K. The air
was removed by pressurizing the system with nitrogen for
three times previously hydrogen pressurization (25 bar at
room temperature and, approximately 55 bar at 443 K).
Once the operation conditions were achieved, samples were
taken directly from the sample port in order to follow the
evolution of reactant and products concentration. They were
analyzed directly in a Shimadzu GC-2010 equipped with a
FID detector, using a 30 m long CP-Sil 8 CB capillary
column. Peak assignment was performed by GC-MS in a
Shimadzu GC/MS QP2010 Plus Instrument, using a TRB-
5MS capillary column. The calibration of the products was
carried out using the Response Factor Method since they are
not available commercially. Once the concentration of each
compound was achieved, the evolution of the reaction was
studied considering the atomic yield concept and carbon
balance, defined as follows:
(reactant,_, — reactant;)

Conversion (%) = 100 - [1]
reactant,_o

15 - [Product],

W %) =100 —————
Product (A)) 00 15 - [615]t=0

(2]

C.B. (%) = 100 15 - [Products], + 15 - [C15], 3
B.(%) = 15 - [C15],0 3]

RESULTS AND DISCUSSION
Metal and support influence

First experiments were carried out in a binary system
water:ethanol (2:1) with 3.5g-Lt of the C15 sample
obtained in our previous work [9]. Despite the low solubility
of this adduct in these type of solvents, the initial
concentration is below the solubility limit published for
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Table 1: Morphological, surface and physic-chemical properties of catalysts used in this work.

Acidity (umol/g)
Catalyst SBET dp v, cm/g) Weak Medium Strong Total Metal
Y (m?g) (nm) P 9 (T<450 K) (T<600 K) (T>600 K) acidity  loading (%)
0.5 % Pt/Nb,Os 73.3 7.2 0.09 2.63 2.67 0.00 5.30 0.56
0.5 % Pd/Nb,Os 92.3 6.2 0.15 1.82 2.72 0.00 454 0.59
0.5 %Ni/Nb,Os 112.2 54 0.17 0.72 0.40 0.00 1.12 0.57
0.5 %Pt/Al,04 95.0 17.5 0.48 0.56 0.50 0.33 1.39 0.51
0.5 %Pd/Al,O5 100.5 16.5 0.49 0.63 0.91 0.55 2.09 0.43
0.5 % Ni/Al,O5 257.9 6.4 0.57 4.43 2.61 0.00 7.04 0.43

alcohols [31]. The ratio ethanol to water was previously
optimized, being the equilibrium between condensation
activity (water) and products solubilisation (organic
solvent). Thus, this configuration is chosen based on the
possibility to implement a one-pot process, involving
condensation and hydrogenation as one reaction. The
screening of some bifunctional catalysts was studied,
combining three different metals (Pd, Pt and Ni) with two
supports (Alz0s and Nb20s). All these catalysts have a
theoretical metal loading of 0.5 % and it was checked by
ICP-OES. A very good correspondence between theoretical
and real values was obtained, as it is shown in Table 1, as it
was expected considering the preparation method. This low
percentage was chosen considering previous bibliography,
in which there is a general agreement about the oxygen
removal as limiting steps [25, 32]. Thus, the saturation of the
entire C=C bonds is expected to be fast, requiring a low
catalytic loading. In addition, this low metal percentage
guarantees a high dispersion, enhancing the activity of
nanoparticles, and minimizing the blockage of acid sites
(support surface) required for the other steps of the reaction.

CI5 reactant (240)

C15 P4 (248)

All the reactions were carried out at 25 bar of hydrogen as
initial pressure and 443 K (55 bar).

Six different compounds were detected, with a good
correspondence between their m/z spectra and the sequential
hydrogenation of the C15 adduct, as it is shown in Scheme 1.
Despite most of the scarce bibliography about this reaction
suggests the direct appearance of the THF derivate, without
observing the intermediate that contains odd cyclic
unsaturations [20, 25, 33], these intermediates have been
previously proposed in the literature for similar reactions
[22] and their precursors (furfural hydrogenation) [34]. The
presence of these compounds was demonstrated by clearly
different m/z spectra, observing the different molecular
weights (from 240 to 252 increasing in two units between
each intermediate). These m/z spectra are included as
supporting information Fig S1. In these spectra, relevant
differences are observed, with different signals at m/z 71 that
appears in those intermediates with at least one THF cycle
hydrogenated (namely compounds 248, 250 and 252),
reaching the maximum intensity in the final compound, as it
was expected by the presence of two THF cycles. On the

,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,

Scheme 1: Different compounds identified in the hydrogenation of cyclopentanone-furfural condensated product.
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contrary, spectra corresponding to partially hydrogenated
furan rings have singular peaks at m/z = 146, peaks not
observed in the cases with THF or furan rings. This peak is
associated to the fragment including the cyclopentanone and
the partially hydrogenated furan ring.

Due to the instability of some of these intermediates as well
as the isomerization among them, experimental results are
grouped in four representative families of chemicals
(Scheme 1). The first one (labelled as A) involves all the
isomers with one or both exocyclic C=C bonds
hydrogenation. The second one (labelled as B) includes the
intermediates to obtain the complete reduction of both furan
cycles. The third one (labelled as C) corresponds to the
derivate with all the C=C bonds hydrogenated. The final
distribution of all these compounds as function of the
catalyst after 8 h is plotted in Figure 1. In this figure, data
related to C15 conversion and carbon balance is added. In
none of these tests, the deoxygenation was observed. Thus,
activities are only related to the hydrogenation steps, with a
final product with two THF rings and a ketone group
(intermediate C in the scheme). These results indicate a high
prevalence of metal activity over the acid sites at these
conditions, suggesting the intrinsic catalytic properties of
each metal as well as the metal dispersion as the key
parameters of this reaction. The lowest activity is obtained
with the bifunctional catalysts based on Ni, despite the bulk
material. In the case of the Nb2Os support, an almost total
disappearance of the reactant is observed (conversion higher
than 87 %) but total yields lower than 35 % were observed,
with a main contribution of the first hydrogenated
intermediate. Thus, two main reasons can justify these

100 A x
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Pt/Nb,Os  Pd/Nb,Os Ni/Nb,Os  Pt/Al,0, Pd/ALLO;  Ni/Al,O5

Figure 1: Comparison of main results obtained after 8 h of
hydrogenation at 443 K as function of the catalyst used. All
the materials contain 0.5 % of metal loading. Results
correspond to: (4) conversion; (¢) carbon balance; A
(blue); B (green); and C product (red).

results: (1) this catalyst enhances side reactions of C-C
cleavage obtaining low-molecular weight compounds, or (2)
the catalyst-compounds affinity is so strong that desorption
is not favoured. It could be assumed that low compounds
would be detected by the GC-FID. As this is not the case, the
first hypothesis is discarded. The second one is congruent
with the lowest carbon balance closure obtained with this

material (45 %). As to the Ni/Al2Os, the carbon balance
closure is significantly higher (71 %) but this value is
conditioned by the decrease in the C15 conversion (68.6 %).
Very similar vyields are obtained 39% of the first
intermediate and less than 2 % of the second one. Analysing
these results as function of the surface properties of these
two materials, the high surface area can justify the promotion
of adsorption processes. The lowest surface area of the noble
metals (Pt and Pd), despite using Al203 or Nb2Os, as well as
the good activity results discard any negative role of any of
these supports. However, it must be highlighted that the first
intermediate (242) is only clearly observed when using
Nb20s as support, as a clear consequence of a slower kinetic
in which first steps can be quantified.

Concerning Pd and Pt catalysts, in the four cases the
complete hydrogenated adduct is observed (intermediate C)
with a clear best behaviour of Pd/Al2Os. With this material,
this compound represents almost 50 % of the total yield
(48.3 %). Pd is the most active metal, despite the support
used, but a key role of alumina is also observed, since the
yield of product C is more than 8 times higher when this
support is used. In the case of Pt, differences are less
relevant, with less than 2.5 % of C in any case. In all these
cases, the carbon balance closure is higher than 94 %,
discarding relevant adsorption phenomena, and the C15
conversion is higher than 95 % (being 100 % in all the cases
except Pd/Nb2Os).

All these results confirm that both catalytic phases (metal
and acid support) are relevant in the activity. In fact, the
presence of metal modifies the morphological and physic-
chemical properties of the original materials, as it is
summarized in Table 1. Despite the bibliography
demonstrate that, in general, acidity plays a positive role in
hydrogenations [35, 36], experimental data suggest that the
effect is not globally positive, since all the results with
alumina are better than the corresponding ones with niobium
oxide, despite the acidity order is the opposite. This
unexpected behaviour has been previously observed in the
hydrogenation of benzene, concluding that reaction is
enhanced at low temperatures and with the less acid material,
whereas side reactions grow progressively with the acid
strength of the catalyst [37]. According to this statement,
alumina is chosen as the best support, discarding the activity
of Nb20s materials because of the too high acidity and
surface area, two properties that result into a low activity.

Thus, the intrinsic metal activity is more relevant in the final
results. In order to corroborate this hypothesis as well as to
identify if there is any particular step promoted by this
parameter, the kinetic analysis (temporal evolution) of these
results is required. Despite the mass evolution of different
compounds suggests a serial reaction [25, 33], with
consecutive hydrogenations, the evolution of selectivity as
function of the time predicts a more complex mechanism in
which intermediates A and B can be also produced
simultaneously (in the case of Pt/Al203), whereas
compounds labelled with C (when observed) have a clear
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final product progress, as it is shown in Figure 2. This
general conclusion, however, must be disaggregated in
particular analyses for each material, since the selectivity
evolution as function of the reactant conversion indicates
three different situations for the three metals analysed.

Thus, the first hydrogenation prevails in the case of catalyst
containing Pt, with initial selectivities to A intermediate
close to 80 %, whereas there is 20 % of the B intermediate.
It can be concluded that both compounds could be detected
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Figure 2: Evolution of selectivity to hydrogenation products
as function of the catalyst used. Results correspond to (a)
Pt/Al,Os; (b) Pd/AlLLOs; (c) Ni/Al,Os. Symbols: (@) A; (4) B;
(®)C.

at very low conversions, with a parallel behavior (and not the
expected serial distribution). Concerning the C compounds,
results are not conclusive enough. It could be expected to be
obtained from B, but the profile of B has a continuous
positive trend, even at 100 % conversion of the reactant,

without observing any decrease. This result can be explained
since despite B is consumed to produce C, the global
evolution is mainly affected by its formation from A.

An opposite situation is observed in the case of Pd, where
the main compound detected at low conversions is the
intermediate B, with selectivities close to 80 %. This result
indicates that Pd is so active that the cyclic partial
hydrogenation occurs at the same time as the hydrogenation
of aliphatic unsaturations. With Pd, C is clearly obtained
from B, observing an almost total correspondence between
the decrease in the B selectivity and the increase in the C
one. Similar results were reported by Hronec et al,
observing that palladium was significantly more active for
ring saturation than platinum or ruthenium [33].

In the case of Ni catalysts, the intermediate A is the main
compound detected despite the conversions, with almost
negligible selectivity to B or C. These results suggest that Ni
is not active enough to promote the subsequent steps of the
hydrogenation.

All these data can be fitted to the reaction mechanism
illustrated in Scheme 2, corresponding to equations 4 to 7.

d[Z:S] = —k, - [C15] — k, - [C15] — koqs - [C15]  [4]

d[A]
ar ky - [C15] — k5 - [A] [5]

d
M) k115 4k (1 -k 8] 16)

d[C]
e ky-[B] [7]

Experimental results were fitted considering this kinetic
model. The proposed model was solved using MATLAB
code, performing all the calculations and solving the set of
ordinary differential equations (“ode45”). The fitting of the
unknown parameters from the model is accomplished by the
least-square method. The MATLAB function “Isqcurvefit”
using Levenberg-Marquardt algorithm was used. The
coefficient of determination was calculated with MATLAB
function “rsquare”. The kinetic constants values are
summarized in Table 2, whereas the good adjustment among
experimental and fitted values is observed in Figure 3.

As it was expected, the differences observed in the evolution
of selectivities are clearly observed in the relative weight of
each step as function of the catalyst used. Thus, values
corresponding to Ni catalysts are the lowest obtained for
almost all the steps. In good agreement with experimental
results, the kinetic constants for the first step (ki) reach the
maximum value with Pt catalysts, whereas the good activity
results of Pd ones is mainly justified by higher values of k
and ks. Thus, this metal promotes the hydrogenation of the
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Scheme 2: Reaction mechanism proposed for the C15 hydrogenation.

cyclic hydrogenations, whereas Pt is active mainly for the
exocyclic ones.

The positive role of Al203 is mainly observed in the case of
Pd/Al20s, with specific effect in the first step of the reaction
(from C15 to A intermediate) reaching kinetic values almost
three times higher with this support than with the Nb2Os
(analysis corresponding to the ki). This statement is not so
evident with the other metals, suggesting a specific
synergetic effect between Pd and alumina, reaching the best
behavior.

The lack of correspondence between these constants and the
acidity of these materials corroborate that hydrogenation of
aromatic compounds does not depend on this property, but
on the intrinsic activity of each noble metal.

According to these results, Pd/Al2Os is chosen as the
optimum catalyst for this reaction. The relative low carbon
balance observed with this material at intermediate times
suggests that, despite the good results, adsorption is more
relevant than in the previous cases. However, it is assumed
that this adsorption is not permanent, and plays a positive

role in the reaction, enhancing the interaction between
reactant and the dissociated hydrogen. These assumptions
are because the amount of C obtained does not correspond to
the disappearance of A or B, the A concentration does not
show the expected decreasing trend and the carbon balance
increases as the reaction advances. In order to check this
hypothesis, the reaction has been carried out using 1 g of this
catalyst (10 times higher than in the previous experiments).
Final results obtained after 8 h are compared in Figure 4.

The previous hypothesis is corroborated since the carbon
balances increase, observing a relevant improvement in the
final yield of product C (the complete hydrogenated one,
67.7 %), being this value more than 1.7 times higher than the
previous one obtained with 0.1 g.

Results were fitted considering the previous Kinetic model
proposed. The Kinetic constants are summarized in Table 2,
being the goodness of this adjustment shown in Figure 5, in
which the temporal evolution of results obtained with 1 g are
shown, comparing experimental points (dots) with the fitted
ones (lines).

Table 2: Summary of kinetic constants obtained fitting the experimental results obtained with different materials and the reaction mechanism

proposed.
Catalyst ki (min?) ko (min?) ks (min™) K, (min) Kags (Min'?)
0.5 % Pt/Nb,Os 0.0671 0.0195 <0.0001 0.0003 0.0036
0.5 % Pd/Nb,Os 0.0101 0.0207 0.0017 0.0126 0.0070
0.5 %Ni/Nb,Os 0.0027 0.0005 0.0012 <0.0001 0.0057
0.5 %Pt/Al,04 0.0830 0.0206 0.0013 0.0010 0.0084
0.5 %Pd/Al,O3 0.0292 0.0312 0.0034 0.0024 0.0072
0.5 %Pd/AlLO;" 0.0480 0.0246 0.0186 0.0337 0.0163
0.5 % Ni/Al,O3 0.0126 0.0011 <0.0001 0.0057 0.0019

*reaction using 1 g of catalyst.
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Figure 3: Comparison between experimental points (dots) and fitted values (broken lines). Results correspond to (a) Pt/Nb,Os; (b) Pd/Nb,Os;
(c) Ni/Nb2Os; (d) Pt/Al,Os; (e) Pd/AlOs; (f) Ni/Al,Os. Symbols: (@) A; (4) B; (¢) C.

The expected improvement because of having ten times
higher amount of catalyst is observed in the reactions
involving the cyclic C=C bonds (mainly ks and k4) whereas
the influence in the first steps (ki and kz) is less marked. In
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Figure 4: Comparison of results obtained after 8 h when
using (light green) 0.1 g and (dark green) 1 g of 0.5 %
Pd/Al,O3.

C15 conv

good agreement with the proportionality between the
adsorption kinetic constant and the surface area, this value
increases 2.3 times when using 1 g.
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Figure 5. Comparison between experimental (dots) and

fitted results (broken lines) in the hydrogenation of C15
adduct at 377 K with 1 g of 0.5 % Pd/Al,O3. Results
correspond to () C15; (O) A; (A) B; and (<) C.
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Effect of the solvent

It is already probed that organic solvents play an important
role in the activity and selectivity of this type of reactions
[25]. Solvent can produce a fast solvation of the surface
compounds, preventing its interaction with the catalytic
surface [38, 39]. On the other hand, the solvent can also
influence the activation barrier, promoting interactions with
the catalyst that can compete for the active sites [40, 41].
Despite these general considerations, the influence of the
reaction media (solvent) on the activity and selectivity in the
hydrogenation of furfural-cyclopentanone condensation
products has been scarcely discussed. The limited
information available about the hydrogen solubility in
different solvents is highlighted as the main cause of the
absence of a clear discussion about that [22].

Previous experiments have been carried out in the mixture
water:ethanol (1:2) in order to keep constant the solvent used
for the previous condensation [9], reducing the costs of
purification. In addition, this configuration would be the
starting point for a one-pot approach to do the condensation
and hydrogenation as one-step. However, the negative role
of water in hydrogenations and the low solubility of these
compounds in this solvent can hinder the reaction
performance. Other solvents have been tested, showing in
Figure 6 the main comparison when using ethanol and
butanol (protic polar solvents), acetone (aprotic polar
solvent), and hexane and heptane (aprotic apolar solvents).

A clear improvement is observed when water is removed
from the system. Results are not only relevant in terms of
activity and product distribution, but also in terms of carbon
balance evolution during all the reaction. Thus, any
adsorption or undesired reaction disappears when using only
organic solvents. This result suggests that main problems are
related to the low solubility of these compounds in water,
and not to the presence of undesired products. This
conclusion is congruent with the hydrogenation since
oligomerization is typically promoted by unsaturated
compounds.

100

100 7|
80 1

60 -

%

40 +

20 +

Water/EtOH ‘ Ethanol 1-Butanol Acetone Hexane Heptane
Figure 6: Comparison of main results obtained after 6 h of
C15 hydrogenation at 443 K as function of the solvent used

and catalysed by 0.5 % Pd/Al,Os. Results correspond to
total conversion of C15: ( #) carbon balance; A(blue);
B(green); and C product (red).

0

First hydrogenated adduct almost disappears when using
only organic solvents, being only detected in the final
mixture when using ethanol and acetone (yields of 5.4 and
5.5 9%, respectively). With these solvents, the second
intermediate (B) is the main product with 59 and 58.4 %
yields, respectively. These results suggest that ethanol and
acetone have a similar behavior, different from the one
obtained when using apolar solvents or a heavier alcohol. In
these three cases, results after 6 h are very similar, with more
than 70 % of final yield of the total hydrogenated adduct
(labelled as C). In particular, best activity is observed with
hexane, with 79 % of this compound with a final carbon
balance of 98.7 %.

Despite these similar results, a deeper study requires the
analysis of selectivity distribution under iso-conversion
conditions. This comparison is shown in Figure 7, plotting
the results at 60 and 80 % of C15 conversion. As it was
previously mentioned, the carbon balance is always higher
than 93 % during all the reaction, in contrast with the values
close to 70 % obtained with the mixture water:ethanol.
According to these results, butanol is the most selective
solvent, since the C component is obtained with yields

(a)

il

Figure 7: Comparison of main results of C15 hydrogenation (443 K) at the same conversion values (a) 60 % and (b) 80 % catalysed by
0.5 % Pd/Al,O; as function of the solvent: ethanol (light grey); 1-butanol (dark grey); acetone (blue lines); hexane (light orange) and
heptane (dark orange). Results correspond to products yields and carbon balance closures.
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higher than 60 % even when the C15 conversion is only
60 % (results corresponding to 36 min of reaction).

All the solvents show a significant increase in the selectivity
to C except the acetone, solvent that has a very light increase
from results at 60 to 80 %. This fact suggests a higher
difficulty to promote the last step of the reaction, being B the
main product detected. This effect, but less accused, is also
observed with ethanol. There is not a clear correspondence
between the molecular weight of the solvent and the activity,
since trends obtained with ethanol and butanol are opposite
to those obtained with hexane and heptane.

The temporal evolution of all the compounds involved in
these reactions was analyzed as function of the reaction
mechanism previously proposed, obtaining a very good
fitting (R?>0.95 in all the cases), as shown in Figure 8, with
the Kinetic values summarized in Table3. As it was
expected, kinetic constants are in almost all the cases, higher
than those obtained with the binary mixture. This fact is
more evident in the last steps of the reaction (ks and ka).

Differences observed among the solvents used can be
explained by different phenomena, highlighting: the
interaction of the solvent with the reactant (solvation); the
competitive adsorption (reactant vs. solvent) on the catalyst
surface; and the solubility of hydrogen and reactants
involved [22]. Hydrogen is more soluble in alkanes than in
alcohols [42]. However, most of the authors agree that a
clear correlation between hydrogenation activity and
hydrogenation solubility cannot be established [43, 44]. The
effects related to the solubility of the reactants can be
theoretically discarded, due to the high temperature and the
excess of solvent used, and it was experimentally checked.

The poor results found with acetone can be explained by the
formation of a strong complex between the aprotic polar
solvent (electron pair donor) and the metal phase (electron
pair acceptor) [45]. This interaction produces a competitive
solvent-reactant adsorption, since the solvent adsorbed is
partially blocking the active sites, hindering the reaction.
This is opposite to what happens with protic solvents, which
promotes the interaction with the reactant (solvation), with
also makes difficult the interaction reactant-metal site

required for the hydrogenation [44, 46]. This effect increases
with the polarity, explaining why butanol results are much
better than the ethanol ones, according to the dielectric
constant values. In addition, this effect is more evident in the
kinetic constants of the advanced steps, since compounds
including THF cycles are more polar than those including
furan rings, enhancing the interaction with the solvent.

The good results obtained with hexane and heptane are
explained because hoth negative effects, solvation and
competitive adsorption, are prevented when using apolar
solvents, enhancing the required interaction between the
reactant and the metal sites.

Globally, best results are reached with butanol and hexane.
At these conditions, the final mixture obtained has a cetane
index of 26 (25.9 and 26.3, respectively). This value is
calculated using the correlation proposed by Danaher and
Jhonston [47]. This result implies 21 % more than the value
obtained for the initial sample (condensated adduct).
Considering that cetane indices for a commercial B20 are
45.3 and 46.7 [48], this mixture could be considering as a
good fuel additive that could be blended up to 42 % (w/w)
with a pure pentadecane (the corresponding alkane in case of
complete hydrodeoxygenation of the initial reactant).

CONCLUSIONS

The hydrogenation of C15 has been studied considering
different metals and supports It was concluded that the
requirement of both, cyclic and acyclic C=C bonds
hydrogenation discard the activity of Ni, mainly obtaining
the first adduct. The great activity of 0.5 %Pd/Al203
suggests a synergetic effect of this metal and the support,
combined with an optimum distribution of acidity.

This yield is strongly increased (up to 75 %) when removing
water for the reaction system, using hexane or butanol as
solvents. Results obtained with different solvents are
discussed as function of the kinetic and their physical
properties, concluding that a good solvent must prevent the
competitive adsorption reactant vs. solvent on the catalytic

Table 3: Summary of kinetic constants obtained fitting the experimental results with different solvents and the reaction mechanism proposed.
Dielectric constant (&) and nucleophilic donon number (DN) of the different solvent are also included.

& DN (kcal'mol") k; (min") k,(min") k; (min) ks (min™) Ky (min™)

Ethanol 24.6 32 0.0638 0.0193 0.0843 0.0038 0.0074
Butanol 17.8 29 0.0331 0.0085 0.1437 0.1415 0.0005
Acetone 21.01 17 0.0689 0.0099 0.0986 0.0027 0.0080
Hexane 1.89 0 0.0136 0.0216 0.0548 0.0050 0.0029
Heptane 1.92 0 0.0408 0.0833 0.0318 0.0083 0.0026
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Figure 8: Comparison between experimental points (dots) and fitted values (broken lines). Results correspond to (a) ethanol; (b) 1-butanol;
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sur face (discarding the use of acetone) and reduce the
solvation by using solvents with low dielectric constants.
The goodness of these results are tested as function of the
cetane index, obtaining a final mixture that could be blended
up to 48 % with pure alkane to obtain an optimum diesel
fuel.

ACKNOWLEDGEMENTS

This work has been financed by the Spanish Ministry of
Economy and Competitiveness (CTQ2017-89443-C3-2-R)
and the Regional Government of Asturias (Project reference
1D172018/000116).

REFERENCES

[1] Y.C. Lin, G.W. Huber, The critical role of
heterogeneous catalysis in lignocellulosic  biomass
conversion, Energy & Environmental Science 2 (2009) 68-
80.

[2] X. Tong, Y. Ma, Y. Li, Biomass into chemicals:
conversion of sugars to furan derivatives by catalytic
processes, Applied Catalysis A: General 385 (2010) 1-13.

[3] J.C. Serrano-Ruiz, R. Luque, A. Sepulveda-
Escribano, Transformations of biomass-derived platform
molecules: from high added-value chemicals to fuelsvia
aqueous-phase processing, Chemical Society Reviews 40
(2011) 5266-5281.

[4] J. Ma, S. Shi, X. Jia, F. Xia, H. Ma, J. Gao, J. Xu,
Advances in catalytic conversion of lignocellulose to
chemicals and liquid fuels, Journal of Energy Chemistry 36
(2019) 74-86.

[5] L. Wu, T. Moteki, Amit A. Gokhale, David W.
Flaherty, F.D. Toste, Production of fuels and chemicals from
biomass: condensation reactions and beyond, Chem 1
(2016) 32-58.

[6] U. Addepally, C. Thulluri, Recent progress in
production of fuel range liquid hydrocarbons from biomass-
derived furanics via strategic catalytic routes, Fuel 159
(2015) 935-942.

[7] J. Cueto, L. Faba, E. Diaz, S. Ordobfiez,
Cyclopentanone as an alternative linking reactant for

162



6. Hidrogenacién del aducto de condensacién del furfural y de la ciclopentanona (C15)

heterogeneously catalyzed furfural aldol condensation,
ChemCatChem 9 (2017) 1765-1770.

[8] S. Dutta, B. Saha, Hydrodeoxygenation of
furylmethane oxygenates to jet and diesel range fuels:
probing the reaction network with supported palladium
catalyst and hafhium triflate promoter, ACS Catalysis 7
(2017) 5491-5499.

[9] J. Cueto, L. Faba, E. Difaz, S. Ordoiiez,
Enhancement of furfural—cyclopentanone aldol
condensation using binary water—ethanol mixtures as
solvent, Journal of Chemical Technology & Biotechnology
93 (2018) 1563-1571.

[10] L. Faba, E. Diaz, S. Ordénez, Aqueous-phase
furfural-acetone aldol condensation over basic mixed
oxides, Applied Catalysis B: Environmental 113 (2012) 201-
211

[11] A. Bohre, B. Saha, M.M. Abu Omar, Catalytic
upgrading of 5-hydroxymethylfurfural to drop-in biofuels by
solid base and bifunctional metal-acid catalysts,
ChemSusChem 8 (2015) 4022-4029.

[12] O. Kikhtyanin, R. Bulanek, K. Frolich, J. Cejka, D.
Kubicka, Aldol condensation of furfural with acetone over
ion-exchanged and impregnated potassium BEA zeolites,
Journal of Molecular Catalysis A: Chemical 424 (2016) 358-
368.

[13] L. Ao, W. Zhao, Y.S. Guan, D.K. Wang, K.S. Liu,
T.T. Guo, X. Fan, X.Y. Wei, Efficient synthesis of C15 fuel
precursor by heterogeneously catalyzed aldol-condensation
of furfural with cyclopentanone, RSC Advances 9 (2019)
3661-3668.

[14] R.S. Malkar, H. Daly, C. Hardacre, G.D. Yadav,
Aldol condensation of 5-hydroxymethylfurfural to fuel
precursor over novel aluminum exchanged-DTP@ ZIF-8,
ACS Sustainable Chemistry & Engineering 7 (2019) 16215-
16224.

[15] W. Li, M. Su, T. Zhang, Q. Ma, W. Fan,
Production of liquid fuel intermediates from furfural via
aldol condensation over potassium-promoted Sn-MFI
catalyst, Fuel 237 (2019) 1281-1290.

[16] O. Kikhtyanin, Y. Ganjkhanlou, D. Kubicka, R.
Bulanek, J. Cejka, Characterization of potassium-modified
FAU zeolites and their performance in aldol condensation of
furfural and acetone, Applied Catalysis A: General 549
(2018) 8-18.

[17] M. Su, W. Li, T. Zhang, H. Xin, S. Li, W. Fan, L.
Ma, Production of liquid fuel intermediates from furfural via
aldol condensation over Lewis acid zeolite catalysts,
Catalysis Science & Technology 7 (2017) 3555-3561.

[18] Y. Nakagawa, S. Liu, M. Tamura, K. Tomishige,
Catalytic total hydrodeoxygenation of biomass-derived
polyfunctionalized substrates to alkanes, ChemSusChem 8
(2015) 1114-1132.

[19] A.D. Sutton, F.D. Waldie, R. Wu, M. Schlaf, A.
Louis IIl, J.C. Gordon, The hydrodeoxygenation of
bioderived furans into alkanes, Nature Chemistry 5 (2013)
428.

[20] L. Faba, E. Diaz, S. Ordofiez, Hydrodeoxygenation
of acetone—furfural condensation adducts over alumina-
supported noble metal catalysts, Applied Catalysis B:
Environmental 160-161 (2014) 436-444.

[21] R. Ramos, J.M. Hidalgo, M. Gopel, Z. Tisler, F.
Bertella, A. Martinez, O. Kikhtyanin, D. Kubic¢ka, Catalytic
conversion of furfural-acetone condensation products into
bio-derived C8 linear alcohols over NiCu/Al-SBA-15,
Catalysis Communications 114 (2018) 42-45.

[22] R. Ramos, Z. Tisler, O. Kikhtyanin, D. Kubicka,
Solvent effects in hydrodeoxygenation of furfural-acetone
aldol condensation products over Pt/TiO2 catalyst, Applied
Catalysis A: General 530 (2017) 174-183.

[23] Y. Shao, Q. Xia, X. Liu, G. Lu, Y. Wang,
Pd/Nb20s/SiO catalyst for the direct hydrodeoxygenation of
biomass-related compounds to liquid alkanes under mild
conditions, ChemSusChem 8 (2015) 1761-1767.

[24] M. Balakrishnan, E.R. Sacia, A.T. Bell, Selective
hydrogenation of furan-containing condensation products
as a source of biomass-derived diesel additives,
ChemSusChem 7 (2014) 2796-2800.

[25] M. Hronec, K. Fulajtarova, T. Liptaj, T. Soték, N.
Pronayova, Nickel catalysed hydrogenation of aldol
condensation product of furfural with cyclopentanone to
C15 cyclic ethers, Chemistry Select 1 (2016) 331-336.

[26] L. Faba, E. Diaz, S. Ordéiiez, Hydrodeoxygenation
of acetone—furfural condensation adducts over alumina-
supported noble metal catalysts, Applied Catalysis B:
Environmental 160 (2014) 436-444.

[27] J.C. Serrano-Ruiz, J.A. Dumesic, Catalytic
processing of lactic acid over Pt/Nb20s, ChemSusChem 2
(2009) 581-586.

[28] S. Chen, G. Zhou, H. Xie, Z. Jiao, X. Zhang,
Hydrodeoxygenation of methyl laurate over the sulfur-free
Ni/y-Al203 catalysts, Applied Catalysis A: General 569
(2019) 35-44.

[29] X. Kong, W. Lai, J. Tian, Y. Li, X. Yan, L. Chen,
Efficient hydrodeoxygenation of aliphatic ketones over an
alkali-treated Ni/HZSM-5 catalyst, ChemCatChem 5 (2013)
2009-2014.

[30] L.F.d. Sousa, F.S. Toniolo, S.M. Landi, M.
Schmal, Investigation of structures and metallic
environment of the Ni/Nb2Os by different in situ treatments
— Effect on the partial oxidation of methane, Applied
Catalysis A: General 537 (2017) 100-110.

[31] T. Prapasawat, M. Hronec, M. Stolcova, A.W.
Lothongkum, U. Pancharoen, S. Phatanasri, Thermodynamic
models for determination of the solubility of 2,5-bis(2-
furylmethylidene)cyclopentan-1-one in different solvents at

163



6. Hidrogenacién del aducto de condensacién del furfural y de la ciclopentanona (C15)

temperatures ranging from 308.15 to 403.15K, Fluid Phase
Equilibria 367 (2014) 57-62.

[32] L. Faba, E. Diaz, S. Ordéfiez, Role of the support
on the performance and stability of Pt-based catalysts for
furfural-acetone adduct hydrodeoxygenation, Catalysis
Science & Technology 5 (2015) 1473-1484.

[33] M. Hronec, K. Fulajtarova, T. Liptaj, N.
Prénayova, T. Sotdk, Bio-derived fuel additives from
furfural and cyclopentanone, Fuel Processing Technology
138 (2015) 564-569.

[34] M. Hronec, K. Fulajtarova, I. Vavra, T. Sotak, E.
Dobroc¢ka, M. Micusik, Carbon supported Pd—Cu catalysts
for highly selective rearrangement of furfural to
cyclopentanone, Applied Catalysis B: Environmental 181
(2016) 210-219.

[35] S.G.A. Ferraz, B.M. Santos, F.M.Z. Zotin, L.R.R.
Araujo, J.L. Zotin, Influence of support acidity of NiMo
sulfide catalysts for hydrogenation and hydrocracking of
tetralin and its reaction intermediates, Industrial &
Engineering Chemistry Research 54 (2015) 2646-2656.

[36] S. Handjani, E. Marceau, J. Blanchard, J.-M.
Krafft, M. Che, P. Maki-Arvela, N. Kumar, J. Warng, D.Y.
Murzin, Influence of the support composition and acidity on
the catalytic properties of mesoporous SBA-15, Al-SBA-15,
and Al20s3-supported Pt catalysts for cinnamaldehyde
hydrogenation, Journal of Catalysis 282 (2011) 228-236.

[37] 0. Cairon, K. Thomas, A. Chambellan, T.
Chevreau, Acid-catalysed benzene hydroconversion using
various zeolites: Brénsted acidity, hydrogenation and side-
reactions, Applied Catalysis A: General 238 (2003) 167-
183.

[38] S.H. Mushrif, S. Caratzoulas, D.G. Vlachos,
Understanding solvent effects in the selective conversion of
fructose to 5-hydroxymethyl-furfural: a molecular dynamics
investigation, Physical Chemistry Chemical Physics 14
(2012) 2637-2644.

[39] V. Vasudevan, S.H. Mushrif, Insights into the
solvation of glucose in water, dimethyl sulfoxide (DMSO),
tetrahydrofuran (THF) and N, N-dimethylformamide (DMF)
and its possible implications on the conversion of glucose to
platform chemicals, Rsc Advances 5 (2015) 20756-20763.

[40] S.H. Mushrif, J.J. Varghese, C.B. Krishnamurthy,
Solvation dynamics and energetics of intramolecular
hydride transfer reactions in biomass conversion, Physical
Chemistry Chemical Physics 17 (2015) 4961-4969.

[41] M.A. Mellmer, C. Sener, J.M.R. Gallo, J.S.
Luterbacher, D.M. Alonso, J.A. Dumesic, Solvent effects in
acid-catalyzed biomass conversion reactions, Angewandte
Chemie International Edition 53 (2014) 11872-11875.

[42] T.K.H. Trinh, J.C. de Hemptinne, R. Lugo, N.
Ferrando, J.P. Passarello, Hydrogen solubility in
hydrocarbon and oxygenated organic compounds, Journal
of Chemical & Engineering Data 61 (2016) 19-34.

[43] E. Toukoniitty, P. Méaki-Arvela, J. Kuusisto, V.
Nieminen, J. Péivdrinta, M. Hotokka, T. Salmi, D.Y.
Murzin, Solvent effects in enantioselective hydrogenation of
1-phenyl-1,2-propanedione, Journal of Molecular Catalysis
A: Chemical 192 (2003) 135-151.

[44] N.M. Bertero, A.F. Trasarti, C.R. Apesteguia, A.J.
Marchi, Solvent effect in the liquid-phase hydrogenation of
acetophenone over Ni/SiO2: A comprehensive study of the
phenomenon, Applied Catalysis A: General 394 (2011) 228-
238.

[45] C. Reichardt, T. Welton, Solvents and solvent
effects in organic chemistry, John Wiley & Sons, Germany,
2011.

[46] J. He, C. Zhao, J.A. Lercher, Impact of solvent for
individual steps of phenol hydrodeoxygenation with Pd/C
and HZSM-5 as catalysts, Journal of Catalysis 309 (2014)
362-375.

[47] W.J. Danaher, P.A. Johnston, The dependence on
chemical composition of the cetane quality of hydrotreated
light cycle oil, Fuel Science & Technology International 5
(1987) 499-511.

[48] N. Bezaire, K. Wadumesthrige, K.Y. Simon Ng,
S.0. Salley, Limitations of the use of cetane index for
alternative compression ignition engine fuels, Fuel 89
(2010) 3807-3813.

164



7. CONDENSACION ALDOLICA DE
FURFURAL Y ACIDO LEVULINICO







7. Condensacién alddlica de furfural y acido levulinico

En este capitulo se estudia la condensacidn alddlica de furfural y dcido levulinico en fase acuosa
utilizando catalizadores dacidos microporosos. Todos los ensayos se realizaron en un reactor
discontinuo. Tras realizar unas pruebas iniciales se ha comprobado la necesidad de pasivar el grupo
carboxilo del &cido levulinico, obteniendo resultados positivos Unicamente al formar una sal idnica,

utilizando Na,CO;. Asi, se obtiene el levulinato de sodio que se utiliza como reactivo en esta reaccion.

Se ha considerado la zeolita H-ZSM-5 (23) como material inicial para la optimizacién de
pardmetros de reaccion, tales como carga de catalizador, temperatura de reaccidn o relacién inicial de
reactivos. Se obtuvieron dos productos de igual longitud de cadena (C10) pero con estructuras
claramente diferenciadas. Esto es debido a los dos a-hidrégeno del levulinato. Este resultado permite

proponer dos mecanismos de reaccidn en paralelo.

Todos los datos obtenidos se ajustaron alos mecanismos propuestos, dando lugar a un modelo
cinético en el cual se consideraron como incégnitas tanto los drdenes de reaccién respecto al furfural
como los de las reacciones laterales que involucraban a reactivos y/o productos (adsorcién y

oligomerizacién), ademas de las constantes tanto cinéticas como de adsorcién.

Se estudiaron otros catalizadores microporosos, zeolitas con diferente acidez y estructura, con
el fin de determinar la influencia de estos parametros en la actividad final. En concreto, se determiné
la influencia de la acidez en la reaccién mediante la comparacidn de los resultados anteriores con los
analogos obtenidos con la zeolita H-ZSM-5 (80). Por otro lado, se analizaron tres estructuras zeoliticas
diferentes con similar acidez (similares relaciones SiO,/Al,Os): la anteriormente citada H-ZSMs5 (23),
junto conla H-MOR (20) y H-Beta (25). Como principal conclusién se observa que la estructura zeolitica
no es un pardmetro determinante, presuponiendo que la reaccién ocurre principalmente en la
superficie (a pesar de que el didmetro cinético de las moléculas involucradas, en la orientacion
adecuada, llega a ser menor que el de los canales, los efectos de confinamiento y estabilizacién de las
zeolitas limitan la actividad en los poros). En todos los resultados obtenidos, indistintamente de la
estructura utilizada, se ha alcanzado una relacién directa entre el porcentaje de centros acidos de

fuerza media y la obtencién del compuesto mas estable (B-C10). Se necesita una elevada selectividad
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a este compuesto para disminuir la presencia de procesos no deseados como adsorciones y

oligomerizaciones.

Este estudio se trata del primer trabajo aplicado a esta reaccién en el que se propone un
modelo cinético detallado. Ademads, supone un avance en la condensacién alddlica catalizada por
materiales 4cidos ya que existen escasos estudios en fase liquida en la que se describa el mecanismo

de reaccidn o la influencia de las condiciones de operacién.

Los resultados se exponen y discuten ampliamente en el articulo cientifico descrito a

continuacién. Asimismo, la informacién complementaria se incluye en los Anexos.

- Jennifer Cueto, Valeria Korobka, Laura Faba, Eva Diaz, Salvador Orddfez. Aldol
condensation of biomass-derived levulinic acid and furfural over acid zeolites. Enviado a la

revista cientifica ACS Sustainable Chemistry & Engineering.
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Aldol condensation of biomass-derived levulinic acid and furfural over acid zeolites

Jennifer Cueto?, Valeria Korobka?, Laura Fabal, Eva Diaz!, Salvador Orddiiez!*

ICatalysis, Reactors and Control Research Group (CRC), Dept. of Chemical and Environmental Engineering, University of
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ABSTRACT. Acid-catalyzed cross condensation between furfural and levulinic acid derivatives is presented in this work as
an alternative for manufacturing C10 chemicals from renewable platform molecules. First experiments conclude that the
neutralization of carboxylic group of levulinic acid is required to prevent side reactions such as cyclization. Two C10 products
are obtained, suggesting two parallel reaction mechanisms. Different reaction conditions (temperatures and initial reactants
ratios) have been tested, and results were used to propose a kinetic model. The role of different catalytic properties is also
studied, analyzing the activity and selectivity of different zeolites structures (ZSM-5, MOR, BETA) and acidities, observing
a clear correspondence between medium-strength acidity and the production of the most stable product. A high selectivity to
this compound is required to reduce the permanent adsorption and oligomerization, the main deactivation cause identified in
this process. Thus, the best results were obtained with ZSM-5 (23) at 423 K and a LA:FFL ratio 2:1, with 50 % of products
yield and almost negligible relevance of side reactions (carbon balance after 24 h: 91 %), observing a good behaviour after

three reusability cycles without any regeneration.

KEYWORDS: Biomass upgrading, sodium levulinate, acid catalysis, ZSM-5, C-C coupling, biorefinery

INTRODUCTION

In the new strategies for replacing petrochemicals by
renewable carbon-based chemicals, the difficult for
selectively preparing chemicals with carbon chains of more
than six carbon atoms is still a huge challenge, since most of
the biobased platform molecules have six or less carbon
atoms.*? Aldol condensation reactions are considered among
the most interesting reactions to produce C-C bonds between
these bio-platform molecules.3* Despite the existence of
other alternatives (such as Claisen, Knoevenagel, Guerbet
condensations, among others),>7 aldolization highlights
because of the mild reaction conditions used (typically room
pressure and temperatures below 450 K); the huge amount of
potential raw materials directly obtained from biomass
(furfural -FFL-, 5-HMF, acetone, cyclopentanone, etc.); and,
the two alternative mechanisms known (via enol or enolate
intermediate, as function of using acid or basic catalysts,
respectively).8-10

Levulinic acid (LA) is a very interesting bio-platform
molecule.*12 Several alternative production routes are
reported in the literature, being the Biofine process and its
production via furfuryl alcohol the most promising ones, with

final yields higher than 70 % using commercial zeolites.'34
LA is proposed as starting compound of many different
processes, most of them involving its internal cyclization and
the subsequent hydrogenation to y-valerolactone.!>
Typically, the carboxylic group of LA plays a key role in the
mechanism, being scarcely investigated other routes
concerning the activity of the carbonyl one, as is the case of
aldol condensation. This reaction would allow obtaining a
family of C10 compounds with promising uses as fuel
additives, surfactants, lubricants or pharmaceutical
precursors.7:18

LA self-condensation has been proposed considering basic
and acid materials (mixed oxides, Amberlyst-15, etc.),
concluding that results are strongly conditioned by the
competence between the activity of the carbonyl group and
the carboxyl one.r”'® Thus, more than 30 % of angelica
lactone (C5) is produced at 323 K, with only 40 % LA
conversion. The yield of this compound increases with the
temperature, being the main limitation of this procedure.*
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The predominance of cyclization suggests that LA self-
condensation is not fast enough to prevail over this undesired
side reaction. The cross-condensation approach, involving a
more active molecule, is the natural way to continue these
studies, being FFL or 5 HMF good alternatives, successfully
tested in similar reactions.®202 Both cyclic aldehydes are
obtained by the hydrolysis and dehydration of sugar
polymers.?223 Thus, the co-production of both reactants is an
additional advantage, reducing the purification steps required.
However, LA is obtained by the rehydration of 5-HMF in acid
conditions, so the use of this molecule is not suggested, to
avoid interactions related to the decomposition of 5 HMF into
LA.?425 FFL has been previously proposed as a co-reactant in
most of the aldol condensation processes used, obtaining very
promising results with different platform molecules.?6-2
Despite its well-known activity, there are only two papers
considering LA and FFL condensation. In the first one, NaOH
is proposed as catalyst, obtaining 95 % vyield after 48 h
reaction time at 273 K.?° Despite the undoubted relevance of
this study as a first approach to the reaction mechanism, the
use of homogeneous catalysis is against of the main Principles
of the Green Chemistry. Concerning the heterogeneous
catalysis, different materials were tested as a preliminary
screening in a second study.® In general, FFL conversions
lower than 40 % were reported, except in the cases where
global selectivities are far from 100 %, suggesting the
presence of undesired reactions. In this context, a deep study
is required, since the reaction conditions were not optimized,
and no references to side reactions, carbon balances or
deactivation were included.

The aim of this work is to present the results obtained in the
study of FFL and LA cross-condensation using different acid
zeolites (widely available acid catalysts). Reaction conditions
were optimized in terms of temperature and initial reactants
ratio. The role of acidity as well as structural properties of
zeolitic catalysts was also studied. All the experimental data
were used to propose a kinetic model. Reusability tests were
also carried out with reaction conditions previously
optimized.

EXPERIMENTAL SECTION

Catalysts and characterization

NH4-ZSM-5 (CBV 2314), NH4-ZSM-5 (CBV 8014), NHa-
MOR (CBV 21A) and NH4-BETA (CP 814E) were provided
by Zeolyst International. The framework SiO2/Al203 ratios
were 23, 80, 20 and 25, respectively. These materials have
been activated at 823 K for 12 h to transform NHa4 functional
groups into H-forms.

Acidic properties of these catalysts have been evaluated by
two different techniques: titration with NaOH and
temperature programmed desorption of NHsz (NHs-TPD)
using a Micromeritics TPD/TPR 2900. With respect to the
first one, 25 mg of each catalyst were introduced into 50 ml

of 0.1 M solution of NaCl, acidifying the mixture previously
with 0.5 ml of 0.1 M HCI. After 3 h of stirring at room
temperature, different volumes of 0.1 M NaOH were added
by measuring with each addition the pH until neutral pH was
obtained. Besides, a titration of a blank was performed in
order to calculate the global acidity subtracting the volume of
NaOH consumed with each catalyst to the corresponding one
of the blank. Here, the meq H*/g were obtained for each
material analysed. Concerning the TPD analyses, NHzs signal
evolution was measured with Pfeiffer Vacuum Omnistar
Quadrupole Mass Spectrometer. 20 mg of sample were
required in each analysis. In order to remove any compound
physisorbed on the surface, samples were pretreated before
each analysis, being heated to 383 K in helium flow
(20 ml-min-) during 1 h. After, the catalytic surface was
saturated in NHs flow (2.5 % NHa/He, 20 ml-min-t) at room
temperature forl5 min. An intermediate stage of stabilization
under helium flow was required to prevent signals related to
oversaturation. Then, the desorption of physisorbed NH3 was
monitored, being flushed with helium (20 ml-min) from
room temperature to 823 K with a temperature rate of 5
K-min-L,

Morphological-properties of the zeolites (surface area, pore
diameter and micro- and total pore volumes) were determined
by nitrogen physisorption at 77 K using an ASAP 2020
(Micromeritics) static volumetric apparatus after the
corresponding degasification step at 383 K during 6 h.

Catalytic performance

LA and FFL aldol condensation was carried out in a 0.5 L
stirred batch autoclave reactor equipped with a PID
temperature controller and a back-pressure regulator
(Autoclave Engineers EZE Seal). Firstly, 100 ml of an
aqueous solution of LA (2 M, Sigma Aldrich, 99%) was
neutralized with a 0.1 mol of Na:COs (Panreac, 99 %)
obtaining the corresponding salt (sodium levulinate, labelled
as NalLe). The reactor was loaded with 0.25 L of an aqueous
solution of FFL (Sigma Aldrich, 99%) and NaLe solution
(5% wt. of reactants) and 1.8 g of zeolite (50-80 pum).
Different reactants ratios were considered, being the specific
values detailed in each corresponding reaction. Considering
that a blank experiment allows discarding the self-catalytic
reaction, the feed was pre-heated to 343 K before the catalyst
was introduced. Thus, the starting point is better defined,
minimizing mistakes related to reaction evolution before
reaching the desired temperature. A particular analysis of
reaction mixture at initial time discards any decomposition or
undesired reaction of any reactants. Before starting the
reaction, the air is purged with nitrogen, and reaction is
carried out under 15 bar of N2 with a stirring of 1000 rpm for
24 h. Different reaction temperatures were studied, from 323
to 448 K, being the particular value indicated in each analysis.
Samples were taken from the reactor to obtain the evolution
of reactants and products concentration during the reaction. A
filter was placed in the sample port in order to prevent the
extraction of catalyst and possible solids which had formed
during the reaction. The samples were extracted in ethyl
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acetate (volume ratio of 1:1) and acidified with HCI (2:1
volume ratio aqueous phase: solution 1 M of HCI). The
organic phase was analysed by GC in a Shimadzu GC-2010
equipped with a FID detector, using a 30 m long CP-Sil 8 CB
capillary column. Peak assignment was carried out by GC-
MS in a Shimadzu GC/MS QP 2010 Plus Instrument, using a
30 m long TRB-5MS capillary column. The calibrations of
LA and FFL were performed using commercial samples,
whereas the calibration of the products (labelled as 3-C10 and
-C10) was done using the relative carbon concept proposed
by Scanlon and Willis®! since they are not commercially
available. Catalytic results were described in terms of
conversion, atomic yield and carbon balance closure, being
calculated as follows (Equations 1-3):

. (reactant,_, — reactant;)
Conversion (%) = 100 - (€8]
reactant,_

10 - ([8 — €10] + [ — C10]),
(5 [LA] +5 [FFL]);=o

Weio (%) = 100 - (2)
C.B.(%)

10 - ([8 — C10] + [B — C10]), + 5 - ([LA] + [FFL]),
' (5 - [LA] +5 - [FFL]D

=100 3)

The spent catalysts were recovered by filtration, washed and
dried overnight at 373 K before their analysis by different
techniques. TPD analyses were performed to determine
possible adsorption of different compounds on the catalytic
surface. These experiments were carried out using a
Micromeritics TPD/TPR 2900 with a helium flow of
20 ml-min-! increasing the temperature up to 1273 K with a5
K-min' rate. Initial TPDs of fresh catalysts were done to
ensure that materials were stable to the maximum temperature
analyzed. The evolution of different signals was measured
with a Pfeiffer Vacuum Omnistar Quadrupole Mass
Spectrometer. Experimental results were compared to the m/z
spectra of all the compounds involved, according to data
compiled by NIST Mass Spec Data Centre for reactants and
the experimental spectrums obtained by GC-MS technique
for products (8-C10 and B-C10): FFL (m/z = 29, 38, 39, 67,
95, 96); LA (m/z = 43, 56, 73, 101, 116); 5-C10 (65, 93, 121,
148, 177, 194); and B-C10 (77, 78,79, 105, 108, 150, 194).
Considering that the mass spectrometer is more sensitive for
small m/z values, 39, 43, 65 and 77 were chosen as the signals
for the analyses for FFL, LA, 3-C10 and p-C10, respectively.
Using the same equipment and procedure, but introducing an
oxidizing atmosphere (20 ml-min't of 2% Oz in He), TPO
(temperature-programmed oxidation) tests were carried out to
compare different carbonaceous deposits on catalyst surfaces
by monitoring the CO: release.

RESULTS AND DISCUSION

Reaction mechanism and kinetic model

Considering our previous results in LA self-condensation,’
Mg-Zr mixed oxide catalyst was proposed as a first approach
to LA and FFL cross-condensation. Reaction was carried out
at 323 K, with equimolar initial reactants ratio and a catalytic
loading of 0.5 g. No C10 compounds were detected but a high
presence of angelica lactone (final yield of 12 % with LA
conversion of 21 % after 24 h). This reaction has been
previously reported in the literature.3 This result suggests
that internal LA cyclization prevails over cross-condensation,
namely the homogeneous catalysis by the low pH of a
levulinic acid solution prevails over the activity of the solid
catalyst. According to this, the carboxylic acid functional
group must be passivated to prevent this undesired process.
In addition, the carbon balance strongly decreases (54 %)
being explained by the strong interaction between FFL (and
LA at a lesser extent) and medium strength basic-acid pairs
of Mg-Zr mixed oxide. This interaction enhances the
permanent adsorption, producing its oligomerization (solids
blocking the active sites).

Based on these conclusions, the basic catalysis is discarded,
focusing the study on the activity of acid catalysts, such as
ZSM-5 zeolite. This material has been largely proposed as
catalyst for different reactions of biomass upgrading,3334
highlighting its activity in reactions requiring strong
acidity.®% To prevent the interference of the carboxylic
group of LA, a previous esterification with ethanol was
considered, studying the reaction between ethyl levulinate
(EL) and FFL. No conversions are observed when working at
323K and 0.5 g of ZSM 5. Reaction temperature was
increased up to 373 K, but no C10 compounds are detected
even at these conditions. By contrast, LA is obtained (7 % as
yield after 24 h), suggesting that esterification is partially
reversible at these conditions. This equilibrium has been
previously proposed in the literature.” The negligible
formation of angelica lactone is congruent with the previous
result (higher concentrations of LA are required to obtain a
quantifiable cyclization), and the more neutral pH of this
configuration (3.5 vs. 2.5 when working with LA). To sum
up, using EL as reactant, there is not good equilibrium
between severity required for this reaction, and the stability
of the resulting ester. Thus, this configuration was discarder
for further analyses.

In a third approach, the neutralization with an inorganic salt
(Na2CO:s) is proposed, obtaining the desired reaction between
NaLe and FFL, being summarized in Scheme 1. The
evolution of reactants conversion and products yields, as well
as the carbon balance closure is shown in Figure 1. The
reaction is carried out at 373 K and using 1.8 g of ZSM 5 (23)
and equimolar ratio of both reactants. Negligible reactant
conversions were observed at lower temperatures. The
highest FFL conversion observed (29.2 % after 24 h) in
comparison to the LA one (14.9 %) as well as the lack of
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Figure 1. Temporal evolution of (a) reactants conversions and (b)
product yields. Results corresponding to FFL-LA aldol
condensation at 373 K, using 1.8 g of ZSM-5 (23) and equimolar
reactant ratio. Symbols: (¢) LA; (e) FFL; () carbon balance;
(A) p-C10; (m) 5-C10.

correspondence with the products global yield (11.3 %)
suggests the FFL permanent adsorption or even
oligomerization. This hypothesis is congruent with the carbon
balance, observing a progressive decrease up to 89.2 % after
24 h. As to the products analysis, four main peaks were
detected. According to the m/z spectra obtained by GC-MS
(shown in Figure S1), they can be grouped in two different

C10: a branched compound labelled as f-C10 (main product,
with a final yield of 10.8 %); and a linear one, 3-C10 (0.5 %
final yield). Each compound has two isomers (cis and trans),
considered together in the analysis.

According to these results, the general acid aldolization
mechanism is divided into two reaction pathways, as function
of if the proton abstraction takes places on the tertiary carbon
(producing the branched compound, B-C10), or on the
terminal carbon. In this last case, the linear product is
obtained. This double route is detailed in Scheme 2. The first
step of this mechanism is the protonation of the carbonyl
group of NalLe, by the interaction with the proton of the
hydroxyl group present on the catalyst surface.® The
molecule obtained is strongly instable, suffering
tautomerization and producing the subsequent enol. Two
different compounds can be obtained, since the nucleophilic
attack can concern two different a proton of the levulinate.
Successively, these enols attack the carbonyl group of FFL,
producing a B-hydroxy ketone (C10-OH). This intermediate
is not observed because it undergoes fast dehydration,
yielding the a-B-unsaturated ketones (B- and 3-C10). Since
terminal enols are less stable, selectivity to the B-isomer is
largely higher than the corresponding to & -isomer.

None of these steps directly involve the carboxylic group.
Therefore, it is not evident to justify why reaction takes place
when working with the NalLe but not with LA or EL. In
aqueous medium, NaLe is totally dissociated into Na* and
levulinate. As the reaction pH (6) is higher than the pKa of
the LA, anion prevails over the protonated form, when the
NaLe is used as reactant. In the case of LA, the situation is
the opposite: as the pH of the reaction (pH=2.57) is lower than
the pKa, so most of the levulinate is presented in its
protonated form.
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Scheme 2. Reaction mechanism of FFL-LA aldol condensation catalysed by acid zeolites to obtain (a) f-C10 and (b) 5-C10.

Based on these facts, it is supposed than the adsorption of LA
on the catalytic surface is so weak that requires the presence
of the anion to be stable. Without this adsorption, the
protonation cannot occur, preventing the reaction. In good
agreement with this hypothesis, the reaction with EL does not
take place, since most of the levulinate obtained by the
reverse reaction is directly protonated (pH = 3.5). This
hypothesis was tested by comparing the amount of LA and
NaLe adsorbed on the ZSM-5. Working with common initial
concentration (0.236 mol-L1), the amount of levulinate
adsorbed on the zeolite is more than 7 times higher than the
amount of LA adsorbed (0.9 and 5.7 %, respectively).

Considering the different distribution of both compounds, a
predominant production of B-C10 is suggested, in good
agreement with the higher stability of anions involving high
substituted carbons. This fact is better analyzed by comparing
the evolution of B-C10/5-C10 ratio with the time. This
magnitude decreases from infinity at the initial moments (no
8-C10 is quantitative detected during the first 20 h of reaction)
to 21.5 after 24 h. This evolution could be explained by two
different or synergetic reasons. On the one hand, if both
compounds are obtained on the same acid sites, longer times
are required to promote the linear adduct (slow kinetic). On

the other hand, if both products require different acidity
strengths, first active sites are partially blocked during the
reaction, enhancing the proportion of free acid sites involved
in the formation of the linear compound. In order to check the
first hypothesis, a kinetic analysis must be done, requiring
studying the reaction at different temperatures. The influence
of reaction temperature was study analyzing the experimental
results obtained at 393, 423 and 448 K in comparison to the
previous results at 373 K, being the main results compared in
Figure 2. As it could be expected, a higher LA conversion is
obtained as the temperature increases, reaching 69.2 % after
24 h at 448 K. As to the products, increasing global yields are
obtained from 373 to 423 K, despite the reaction time
considered (from 10.9 % to 37.3 % in the case of B-C10, and
from 0.5 % to 13.2 % for 5-C10). However, this trend is
broken at the highest temperature tested (448 K). At this
temperature, a maximum of 45.5 % global yield is obtained
after 7 h, whereas this magnitude decreases up to 16.6 %
when reaction time is extended to 24 h.

There is an increasing discrepancy between FFL conversion
and the total yield obtained. Thus, almost total disappearance
is observed at 448 K (99.6 % conversion after 24 h), whereas
more than 80 % of this conversion is not explained by the
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columns) and 24 h (diamond columns); 373 K

product yields. In the same way, 17.8, 36.7 and 40.1 % of FFL
conversions at 373, 393 and 423 K are not transformed into
compounds. These results discard the permanent adsorption
without reaction (endothermic character of adsorption but
positive role of temperature in oligomerization reactions),
suggesting side reactions involving FFL and condensation
products. A high relevance of LA oligomerization is almost
discarded since the difference between LA conversion and
global yield is less than 6 % except at the highest temperature.

In order to corroborate the presence of different side reactions
as function of the temperature, the spent catalysts were
analyzed by TPD, monitoring the evolution of individual
signals of FFL, LA, 8-C10 and B-C10 units (details in the
Experimental Section). These results were compared with
individual saturation of fresh catalysts with NaLe and FFL.
All the spectra are plotted in the Supplementary Information
(Figure S2), whereas the evolution of each adsorption is
analyzed in Table 1 considering the values obtained at 373
K as reference. Spectra obtained at temperatures below 450
K mainly correspond to reactants signals, with a relative
weight of products adsorption lower than 5 %. In the case of
FFL, the increase of the signal intensity observed as
temperature increases corroborates the chemisorption,
involving not only the adsorption but also oligomerization
(promoted by the temperature). In the case of LA signal, a
decrease in the adsorption is observed at low temperatures
(congruent with physical adsorption), whereas there is an
increase at the highest ones, suggesting oligomerizations.
Results at 448 K clearly indicate a high relevance of product
signals, being the relative weight of -C10 more than 6 times
higher than those obtained at softer conditions are. These
results support the initial hypothesis of side reactions

(blue); 398 K (yellow); 423 K (brown) and 448 K (red).

involving products at temperatures of 448 K, so this
temperature is discarded for future studies.

The influence of reaction temperature is also relevant in terms
of reaction selectivity (Figure 2c), observing how ratio /8
decreases as the temperature increases, from 21.5 at 373 K to
2.1 at 448 K. In the TPD analyses, 3-C10 signals are always
higher than B-C10 ones (Figure S2), opposite order than in
liquid phase, suggesting that this isomer is preferentially
adsorbed on the ZSM-5 surface.

All these data were used to propose, by the first time in the
literature, a kinetic model for FFL and LA aldol condensation.
According to the temporal evolution of all the compounds
involved, and in good agreement with the previous literature,
a first kinetic order for the compound that suffers the
enolization (LA) is proposed.®20.26:39 Previous studies of base
catalyzed aldol condensations suggest that FFL is completely

Table 1. TPD ratios as function of the reaction temperature
considering as reference values the corresponding to the lowest
temperature (373 K).

T(K) FFL(%) LA(%) B-Cl0(%) 5-C10 (%)

373 1.0 1.0 1.0 1.0
398 2.7 0.6 12 1.9
423 3.0 1.7 3.4 4.7
448 35 2.6 3.8 6.0
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adsorbed on the surface, without any real influence on the
kinetic (pseudo-zero order).®% This assumption cannot be
done in this case, since interactions between FFL and zeolites
can be different, being its kinetic order introduced also as
variable. The kinetic model is included in Scheme 1. To sum
up, two parallel reactions are considered, being ki and k2 the
kinetic constants for the formation of B- and §- adducts,
respectively. Other four constants (kpo_La for LA, ko rrL for
FFL, ko g, and kp s for C10s) represent the effects of the
adsorption and oligomerization of reactants and products on
catalyst surface. The kinetic orders for these lateral processes
are also included in the model. A differential equations
system is proposed, considering ideal batch reactor behavior.

Q) Gy Gl — kg Cop - Cll —
dt = TRr170LAay, T YFFLy, T R2 7 bLay, T YFFLyy T 'Dpg
“Clay, &
QL) G ol — kg Cupy - Cll —
T = 7R1 " CLAy T YFFLyy T 2 YLAyy T YFFLyy T RDppp
Crr, (9
d(B —C1044)
T =k - CLA1:1 . Cﬁlrllle:l - kDB . Cﬂ—cmmq (6)
d(6 - C10,.,)
Tll = k2 ' CLAl:l : C"lr;'le:l - de ' C5—5101:1r (7)

As some of variables are related to kinetic orders,
experiments with different initial reactant ratio must be
carried out. Assuming that most of the side reactions involve
FFL, different excesses of LA were studied (2:1, 5:1), being
the main results compared to those obtained with 1:1 in
Figure 3. For these studies, temperature was fixed at 423 K,
considering this value as the optimum one obtained in the
previous screening. The increase in final FFL conversion and
the decrease in the LA one were expected, according to their
conditions of limiting and excess reactant, respectively. The
most relevant aspect is the evolution of carbon balance, with
a constant increase as LA excess increases (76.8, 91 and
97.1 %, at 1:1, 2:1, and 5:1, respectively). Thus, more than 40
% of FFL converted at 1:1 is not transformed into products.
This percentage is reduced to 25 and 0 % when working at
2:1 and 5:1, respectively. However, at 5:1, 8 % of LA
converted is not observed in the reaction products, suggesting
that high excess is also negative since they promote side
reactions involving this acid. As to the products, branched
adduct is the main one all the conditions tested, reaching the
maximum selectivity at 2:1. At these conditions, the ratio /3
increases from 2.8 (1:1) to 5.8 (2:1), decreasing to 3.4
working at 5:1. In global terms, working at 5:1 also implies a
decrease in the total yield, reaching a maximum of 42.5 %,
whereas 50 % is obtained at 1:1 and 2:1. These results were
considered, together with the temperature influence, in the
kinetic model. The proposed model was solved using
MATLAB code, performing all the calculations and solving
the set of ordinary differential equations (“ode45”). The
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Figure 4. Kinetic fitting for different conditions studied in terms of temperature and LA:FFL ratio. Results correspond to: (a)398 K, 1:1; (b)

403 K, 1:1; (c) 448 K, 1:1; (d) 423 K, 1:1; (e) 423 K, 2:1; (f) 423 K, 5:1. Legend: (a) 398 K; (b) 423 K, and (c) 448 K. Experimental points

plotted with different symbols, whereas broken lines corresponds to kinetic model predictions. Symbols: ( ¢) LA; () FFL; (A) f-C10; (M)
J- C10 and (*) carbon balance.

fitting of the unknown parameters from the model is
accomplished by the least-square method. The MATLAB
function “Isqcurvefit” using Levenberg-Marquardt algorithm
was used. The coefficient of determination was calculated
with MATLAB function “rsquare”. Figure 4 shows the good
fit of the proposed model, whereas Table 2 summarizes the
values of the kinetic and adsorption constants for all the
conditions studied, as well as the activation energy obtained
by applying the Arrhenius model.

In general terms, proposed model adequately fits the
experiments performed at different reactant ratios and
temperatures, obtaining a global determination coefficient of
0.982. A first kinetic order of FFL was obtained for both
direct reactions (experimental value of 0.94). This result
indicates a weaker interaction between FFL and the zeolitic
surface than when working with basic catalysts (zero-th
order®?9). In good agreement with this hypothesis, side
reactions involving this product disappear when increasing
the LA:FFL ratio, whereas they were always relevant when
working with basic conditions.2?° In the same way, a first
order was obtained for the lateral reactions involving FFL and
both products, suggesting side processes concerning
permanent adsorption with a controlled oligomerization.
Lateral reactions of both products are only relevant at the
highest temperature tested (448 K). On the contrary, the side
reaction of LA has a 2.5 order and a relevant kinetic constant.
The high kinetic order obtained as well as the almost absence
of real effects of this undesired reaction, except in the case of

the highest levulinic excess (5:1), suggests that side reaction
involving LA is a complex step not only determined by the
concentration of LA but also by some intermediates not
quantified in the liquid phase. This hypothesis requires more
experiments to be corroborated (see Catalyst performance
section).

Kinetic values obtained follow a perfect Arrhenius
dependence with the temperature, obtaining an activation
energy for the branched product (C10) almost fifty percent
lower than the one obtained for the linear adduct. This result
explains the increasing differences observed in both profiles
as the temperature decreases, with an almost total
disappearance of C10 at temperatures lower than 393 K.

Catalyst performance of different zeolites

Two main parameters are analysed in this section: the
influence of acidity, by comparing the activity of two
different ZSM-5 zeolites with different SiO2/Al203 ratio; and
the influence of catalytic structure, by comparing the activity
of the ZSM-5 zeolite with BETA and Mordenite. In both
cases, the study is focused on the activity, but also selectivity
to the main reaction products. All the reactions are carried out
at 398 K with a LA:FFL initial ratio of 1:1.
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Table 2. Kinetic and adsorption constants for the fitting of the experimental results to the proposed kinetic model at different temperatures and

1.8 g of ZSM- 5 (23). Kp s and kp, 5 are only reported at the highest temperature, in other cases, this value is less than 0.001. Activation energy for

Ko _a, ko e, Kp s and kp shas not been calculated as these constants are not intrinsic kinetic parameters.

ke ke Ko La ko Kop Koo 2
(L-htmoly)  (L-htmol?)  (LYShimolts)  (hY) (Y (Y '
373K 0.013 0.000 0.026 0013 - - 0999
398 K 0.076 0.003 0.038 0026 - - 0992
423K 0.198 0.036 0.056 0043 - - 0985
448 K 0.725 0.249 0273 0271 0054 0003 0.958
Ea (kJ-mol?) 72.7 128.0
r2 0.992 0.999 - - - - -

Influence of surface acidity

The role of surface acidity was studied comparing the activity
of two ZSM-5 zeolites with different SiO2/Al20s ratio: 23 and
80. Experimental results are analysed in Figure 5. Main
differences are related to FFL disappearance at low reaction
times (4 h) being more than three times higher in the case of
the ZSM-5 (23). This fact is congruent with the existence of
a higher concentration of acid sites, as it is reported in
Table 3, and its promotion of adsorption processes. As it was
expected, the different acidity is the main morphological
difference between both materials, since both zeolites have
the same framework structure (intersecting straight and
sinusoidal channels by 10-membered oxygen ring). However,
the different Si/Al distribution on the surface also affect to the
external surface, being 25 % higher in the case of the less acid
material.

Reaction is more selective for the condensation products at
short times with the ZSM-5 (80) with better correspondence
between FFL and products evolutions. 3-C10 is the main
compound obtained with both materials (7.2 and 9.2 %),

70

whereas the yield of 8-C10 is almost negligible after only 4 h
(0.3 and 0.4 %, for ZSM-5 (23) and ZSM-5 (80),
respectively). All these experimental results are in good
agreement with kinetic values depicted on Table 4. Opposite
behaviors are observed at increasing times. Thus, the global
products yield after 8 h is slightly higher in the case of the
most acid zeolite (15.6 % vs. 14.2 %), reaching 17 % more
yield after 24 h (30.5 % vs. 26 %). The selectivity between
both adducts is also different, being the final mixture obtained
with the ZSM-5 (80) enriched in the linear one (B/d final
ratios of 5.2 and 4.4, respectively). Similar evolutions of FFL
conversion are obtained in both cases, with final conversions
of 67 and 64 %. On the contrary, significant differences are
observed with the levulinate: whereas there is almost a
complete correspondence between its conversion and the
product yields with Z SM-5 (23), there is more than 15 % of
discrepancy in the case of the ZSM-5(80). All these
experimental results are in good agreement with kinetic
values obtained. Thus, the production of linear adduct is
enhanced when decreasing the acidity (kz is 2.7 times higher),
whereas the branched one, identified with the ki, slightly
decreases (10 %). Moreover, FFL side reactions are promoted

60 - (@
50 1
40 - 1
30 1
2 1
10

1in B ap

%

i

i

(b) 1 (c)

17

FFLconv. LAconv. (B-C10 ¢ &-C10 FFLconv. LA conv.

U B-C10

$6-C10  FFLconv. LAconv. (B-C10 6-C10

Figure 5. Summary of results obtained of FFL-LA aldol condensation using equimolar reactants ratio at 398 K and catalysed by 1.8 g of
ZSM- 5 with different SiO,/Al,O5 ratio: 23 (solid columns) and 80 (dashed columns). Symbols: (a) 4 h; (b) 8 hand (c) 24 h.
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Table 3. Textural and acidic properties of zeolite materials. BET, surface area from BET method; Vpicro, microporevolume from t-plot method;

Vmeso, mesopore volume (from BJH method); Drowartz, @verage pore diameter for microporous materials.

idi [0)

Catalyt iy ey miey ey R (milﬁ e amﬁt;:&%f(kseo (mgéé??%)
ZSM-5(23) 353 109 0.12 0.07 8.0 350.3 655 2.49
ZSM-5(80) g4 199 0.12 0.06 8.2 17.31 85.4 0.26

MOR (20) 440 59 0.18 0.08 8.8 1395 65.5 1.35

BEA (25) 620 243 0.18 073 102 2100 72.6 1.69

with the acidity, but this increase is negligible in comparison
with the promotion of side reactions involving LA in the case
of the ZSM-5 (80), as it is observed with a kp_La 7.4 times
higher than with the ZSM-5 (23).

Carbon balance closures obtained follow the expected
evolution according to data previously discussed. At short
reaction times (4 h), almost 100 % is obtained with the
ZSM-5 (80), whereas with the ZSM-5 (23) this parameter is
close to 90 % (93.8%). On the contrary, opposite behaviors
are observed at long reaction times. A continuous and soft
decrease to 82 % is observed with the most acid material.
However, the carbon balance decreases to 75 % with the
ZSM-5 (80), being this decrease promoted only at large
reaction times (it keeps almost constant over 94 % during the
first 8 h). This behavior is congruent with the previous
hypothesis that deactivation due to LA is not directly related
to this compound but to a non-identified product involving
this molecule (or other derivative obtained by a non-catalytic
process) and the linear product (8-C10). This assumption is
based on two evidences: on the one hand, the low difference
between 3-C10 with both materials does not correspond with
the relevance difference in the kinetic constants, which is
congruent with the existence of other steps involving 3-C10
as reactant. On the second hand, TPO analyses of spent
catalyst suggests the presence of a totally different type of
solids deposed on the catalytic surface of the ZSM-5 (80), as

it is observed in Figure S3. Spectra obtained during the
oxidation of ZSM-5 (23) have two main peaks, at 587 and
625 K. The first one is also observed with the ZSM-5 (80),
being assigned to FFL oligomers (common side reaction
observed in both cases with higher relevance in the case of
the zeolite). However, the second peak does not appear in the
TPO of ZSM-5 (80), being substituted by a main peak at 710
K. This peak demonstrates the existence of a different
reaction, not observed with the ZSM-5 (23).

This undesired reaction observed with the less acidic material
suggests that the key parameter is not the total amount but the
strength distribution of these sites. NHs-TPD analyses of
fresh materials (Figure S4) indicate the existence of two
types of acid sites: weak and medium strength ones
(desorption temperatures from 298 to 560 K for the weak
acids, and from 560 to 820 K for medium sites). ZSM-5 (23)
has a total concentration of acid sites 20 times higher than the
one of ZSM-5 (80). In addition, 34.5 % of these sites are
medium strength sites, whereas this percentage decrease to
less than 14% in the case of ZSM-5 (80). The
electronegativity of C3 and C5 carbons of LA was calculated
with ChemBioDraw® software using the Huckel model,
obtaining that C5 is more than two times more electronegative
than the C3 (-0.093 and -0.1975, for C3 and C5, respectively).
This result indicates that the o-hydrogen of C5 is more
positive than the corresponding one situated at C3. This

Table 4. Kinetic and adsorption constants for the fitting of the experimental results to the proposed kinetic model using different zeolites at 398 K

and the values for MOR at different temperatures. K, 4 and kj, s are only reported at the highest temperature, in other cases, this value is less than

0.001. Activation energy for kp 1, ko_rr@and kp 4 and k shas not been calculated as these constants are not intrinsic kinetic parameters.

ki

ke

Ko_La Ko_rrL Kp_g kp_s

Catalyst TR Lhimol)  (Lhimol)  (CShimolf)  w) () () "
ZSM-5 (23) 0.076 0.003 0.038 0026 - - 09w
ZSM-5 (80) 398 0.067 0.008 0.125 0022 - - 09%

BEA (25) 0.053 0.006 0.107 0027 - - 099

398 0.064 0.009 0.184 0026 - - 0991
MOR (20) 423 0.285 0.068 0.202 0114 - - 0970
448 0.637 0.101 0.257 0188 0049 0013 0941
Ea (KJ-mol?) 68.3 72.1 ] ] . .
P 0981 0.892
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Figure 6. Summary of results obtained of FFL-LA aldol condensation at 398 K and catalysed by 1.8 g of different zeolites as function of the
reaction time (equimolar reactants ratio). Legend: (a) 8 h and (b) 24h; ZSM-5 (23) (yellow); MOR (blue) and BEA (green).

proton plays a key role once the enol is protonated, since it
must be abstracted from the levulinate to restore the chemical
neutrality of the zeolitic material. According to these values,
the strength of acid sites required to produce this abstraction
is higher for the C3 than for the C5. In good agreement with
this analysis, the B/6 ratio is higher with the most acid zeolite,
mainly at low times (286 vs. 51.7).

Structure influence

Figure 6 shows the results after (a) 8 h, and (b) 24 h of
performing the aldol condensation at 398 K with three
different zeolites: ZSM-5 (23); mordenite, labelled as MOR
(20); and beta zeolite, identified as BETA (25). In this case,
conclusions obtained after 8 h can be directly considered for
the analysis at 24 h (opposite situation than what happened
with the acidity comparison). The lowest FFL conversion
(35.2%) is obtained with MOR, while the values for BETA
and ZSM-5 are 54.2, 63.5 %, respectively. As to LA, the
highest conversion is values where quantified for BETA and
ZSM-5 (34.1 and 33.4 %, respectively). The maximum C10

global yield is obtained with ZSM-5 (30.5 %), being very
similar yield than the corresponding value with MOR
(27.9 %). On the contrary, the global yield obtained with
BETA is significantly lower (20.3 %). This value is 33 %
lower than the obtained with ZSM-5, despite having similar
conversions of both reactants. In all the cases, the branched
adduct (B-C10) is obtained in higher amount than the linear
one (8-C10), being these differences more marked at low
reaction times. Thus, initial /3 ratios of 286, 249 and 21 for
ZSM-5, MOR and BETA during the first two hours,
decreases to 5.2, 5.1 and 5.4 after 24 h, respectively.
According to these results, the best selectivity for desired
compounds seems to be observed with the MOR, side
reactions taking place at lower extent. Considering the
calculated Kinetic constants (see Table 4), this material
almost prevents FFL side reactions reached with MOR (44.8
%), whereas similar (ko_rr 13 times lower than the ones
obtained with ZSM-5 and BETA). This value is in good
agreement with the low FFL disappearance not explained by
the C10 formation (more than 5 times lower than values with
the other materials). These kinetic constant values are
obtained applying the same mechanism proposed for the
ZSM-5, supporting the hypothesis of same reaction pathway
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Figure 7. Kinetic fitting for LA:FFL (1:1) condensation at 423 K as function of the catalyst. Results correspond to: (a) ZSM-5 (80); (b)

BETA,; (c) MOR. Experimental points plotted with different symbols, whereas broken lines corresponds to kinetic model predictions.
Symbols: (¢) LA; () FFL; (A) g-C10; (®) 6-C10.
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Figure 8. Comparison of results obtained of FFL-LA aldol condensation at 398 K and catalysed by 1.8 g of different zeolites as function of
the reaction time (equimolar reactants ratio, 24 h). Legend: ZSM-5 (23) (yellow) and MOR (20) (blue); 398 K (solid bars), 423 K (dashed
bars) and 448 K (diamond bars).

despite the catalytic structure used. The goodness of this
adjustments is observed in Figure 7.

BETA zeolite is discarded because of the low final yields, but
the goodness of MOR is not so clear, according to the high
ko_La obtained (almost 11 times higher than with the ZSM-5).
In good agreement with this value, the LA not converted into
C10s is almost 5 times higher than the one with ZSM-5.

In order to check if the negative consequences of these side
reactions, previously suggested in the acidity study, prevail
over the positive effect of almost preventing FFL
oligomerization, reactions at different temperatures with
MOR have been carried out. Main results after 24 h are
compared in Figure 8, whereas the temporal evolution, as
well as the kinetic prediction is included in the Supplementary
Information (Figure S5). Results at 448 K are discarded
according to the low carbon balance closure (33.6 %).
However, values obtained at 423 K are significantly worse
than those obtained with ZSM-5 (23), obtaining a carbon
balance of 61 % (77.5 %, with the ZSM-5). This carbon
balance is explained by the lateral reactions involved LA
(high increase in the disappearance of this reactant despite the
decrease in the C10 yields) and the higher selectivity to -C10
adduct (B/6 ratio of 14, whereas a value of 25 was obtained
with the ZSM-5). To sum up, ZSM-5 is considered as the best
material since its higher activation energy for the linear
adduct production (128 vs. 72.1 kJ-mol?) prevents a fast
production of the linear isomer and the side reactions
involving it (considered in Kp-La).

The different behaviours of these three zeolites cannot be
explained as function of their morphological properties since
there is not any clear correlation between external surface,
global one, or pore volume with the activity results (Table 3).
Therefore, it can be concluded that this reaction is not
sensitive to the zeolite structure, being the distribution of the

acid sites the key parameter. Thus, an increase in the
percentage of weak acid sites has a negative effect in global
results. There is a linear correlation between ki and ko and this
type of acid sites with opposite trends (they promote the
production of linear adduct, preventing the branched one). In
good agreement, a clear decrease in the /3 ratio with this
acidity is obtained. On the contrary, the lateral reactions
involving LA, whereas there is not any clear trend concerning
the lateral reactions involving FFL. Figure 9 illustrate these
evolutions.

As summary of the previous analysis, best conditions require
working with ZSM-5 (23) at 423 K. Despite side reactions
involving LA are minimized, these conditions also favoured
FFL oligomerization because of the high amount of medium-
strength acid sites. Consequently, a low excess of LA is
required to obtain the optimum activity (2:1) as it was
previously demonstrated.

Catalyst stability

Stability tests were carried out considering the optimum
conditions previously optimized (24 h, 423 K, 2:1 LA:FFL
reactant ratio and ZSM-5 (23) catalyst). Catalyst after each
cycle was recovered by filtration, washed with water and
dried overnight at 373 K, without applying any further
regeneration procedure between cycles. Figure 10 shows the
main results after four cycles.

A decrease lower than 10 % in FFL conversion is observed
(95 vs. 89 %, after the first and fourth cycle, respectively).
Almost 60% of the total C10 obtained in the first cycle are
still produced in the fourth one, being B-C10 the adduct
suffering a more relevant decrease in its productivity. A soft
but continuous decrease in the carbon balance closure (87.5
% after the fourth cycle) as well as the increasing discrepancy
between reactant conversions and products yields in
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Figure 10. Reusability results after 24 h of each cycle at 423 K, using ZSM-5 (23) and 2:1 as LA:FFL ratio. Legend: (blue bars) FFL
conversion; (/%) Carbon Balance; ( ¢#) f-C10 yield; (A ) 5- C10 yield.

congruent with the deposition of these adducts as the main
deactivation cause. At this point, it should be noted that both
deactivation is markedly lower than in other condensation
reaction, and deactivated catalyst can be fully regenerated by
air treatment, since TPO results show that carbonaceous can
be burned below 800 K, being considered the structure of the
ZSM-5 stable at this temperature.

CONCLUSIONS

Promising results are obtained in the furfural and levulinic
acid aldol condensation catalysed with acid zeolites. A
previous neutralization of the carboxylic group of LA is
required to prevent the cyclization. A deep study of reaction
conditions was carried out, concluding that optimum values

correspond to 423 K, and an initial LA:FF L ratio 2:1. ZSM-5
(23) is identified as the best material tested, reaching more
than 50 % of global yield (two C10 products obtained) with a
good carbon balance closure (92 %). A kinetic model is
proposed, suggesting the furfural oligomerization as the main
deactivation cause, as well as a negative interaction between
LA excess and a high production of the linear adduct (5-C10).
The acidity strength is identified as the key parameter to
prevent this side reaction, being directly related to the
prevalence of weak acid sites.
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El objetivo principal de este Tesis fue estudiar diversas moléculas derivadas de biomasa como
reactivos en la condensacién alddlica. De esta manera la eficacia global de la transformacién en fase
acuosa de biomasa residual se mejora considerablemente. Las principales conclusiones de cada

capitulo se detallan a continuacidn.

Condensacion alddlica de 5-HMF y acetona (Capitulo 4)

v Se han obtenido dos productos (C9 y C15) en la condensacion alddlica de 5-HMF y acetona
caracterizados por su baja solubilidad en medio acuoso, adsorbiéndose sobre la superficie del
catalizador y promoviendo reacciones de oligomerizacién. EI Mg-Zr muestra una mayor
actividad catalitica que el Mg-Al debido a una mejor distribucidn de pares acido/base de fuerza

media, principalmente.

v' Se consigue el maximo rendimiento a productos (37%) trabajando a una temperatura
intermedia (323 K). Las temperaturas mas bajas (303 K) no son suficientes para activar los
catalizadores, mientras que las temperaturas mas altas (343 K) favorecen la aparicién de

reacciones secundarias no deseadas (balance al carbono del 55.2 %).

v' Los estudios sobre la influencia de la relacién inicial de reactivos indican dos comportamientos
diferentes: las condiciones equimolares mejoran el rendimiento general, sin embargo, para

conseguir un rendimiento de C15 mas alto (16.1%) se debe trabajar con exceso de 5-HMF (2: 1).

v' Los datos experimentales se han ajustado adecuadamente a un modelo cinético que considera
dos etapas en serie reversibles, presentando una dependencia de primer orden respecto a las
especies donadoras de protones (acetonay C9), mientras que el 5-HMF se considera adsorbido

en la superficie del catalizador.

v' Tras tres ciclos de reaccidn, se obtiene una pérdida completa de la actividad en el caso de Mg-

Al y una disminucién en las conversiones inferior al 20 % cuando se utiliz6 Mg-Zr. Se ha
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descartado la lixiviacion de los metales del catalizador como causa de desactivacién. Sin
embargo, se ha observado la presencia de depdsitos carbonosos sobre la superficie catalitica
debidos a la adsorcidn de los productos de condensacidn que bloquean los centros activos del

material.

Condensacion alddlica de furfural y ciclopentanona (Capitulo 5)

v

Los productos de condensacién se obtienen tanto en fase liquida como sélida (balances al
carbono del 20 y 67 %, respectivamente), siendo mayoritaria su produccién en esta ultima fase.

Este hecho indica que la solubilidad de los productos es extremadamente baja en agua.

En cuanto a la optimizacién de la temperatura de reaccién, el rendimiento maximo a los
productos se logra a la temperatura intermedia (303 K) con un buen valor de balance al
carbono (83.3%). El balance al carbono obtenido a 293 K (68.1%) indica un cambio en los
equilibrios de adsorcién, mientras que a temperaturas elevadas (323 y 343 K) predomina la

presencia de reacciones de oligomerizacion.

El aumento de la relacién inicial FFL: CPO implica una disminucién de la selectividad del dimero,
observandose solo un 1% de este producto con la relacién 10:1. Sin embargo, estas condiciones
limitan la reaccién ya que el rendimiento a C15 es la mitad que el obtenido con un exceso

moderado de FFL (3: 1y 5: 1). El mejor rendimiento global (60%) se obtiene con la relacién 3: 1.

Las simulaciones llevadas a cabo con el software CosmoThermX han mostrado buenos valores
de solubilidad del C15 tanto para el etanol como para el acetato de etilo. Sin embargo, solo se
ha conseguido una considerable actividad catalitica con la mezcla binaria agua y etanol. Este
sistema muestra un doble efecto, el etanol es necesario para mejorar la solubilidad y el agua
para promover la reaccién de condensacidn. El rendimiento global maximo (36 %) se logra a

una relacién 1:2 agua/etanol a 303 Ky 24 h.

Se haincrementado latemperaturay el tiempo de reaccidn a 323 Ky 48 h, sin observar mejores
resultados que los obtenidos a 303 Ky 24 h. Se necesita un equilibrio entre el tiempo y la
temperatura para optimizar el rendimiento a los productos deseados en fase liquida al mismo

tiempo que se obtienen valores aceptables de balance al carbono.
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v' Se ha propuesto un modelo cinético de primer orden respecto a la ciclopentanona. En todos
los casos, el modelo propuesto se ajusta perfectamente a los datos experimentales,
obteniendo una correlacién entre las energias de activacion y la concentracion de etanol

(energias de activacién mds bajas al aumentar la concentracién de agua).

v Experimentos con una relacién equimolar de reactivos muestran una elevada desactivacion
debido a la presencia de oligémeros derivados del furfural que se encuentran depositados

sobre la superficie catalitica.

v' Se ha seleccionado 10:1 CPO:FFL como relaciéon éptima de reactivos ya que se reduce
considerablemente la desactivacién del catalizador obteniendo un rendimiento de C10 del 15 %

alas 8 h de reaccion.

v El pH es un parametro determinante en la desactivacién del catalizador, de manera que se
consigue un rendimiento a C10 constante (75 %) durante 8 h trabajando a pH 8. Este pH estd

muy cerca del punto isoeléctrico del Mg-Zr (7.9).

v Se observa un papel clave del anién bicarbonato, consiguiendo un equilibrio entre el Na*
(material) y el K* (medio de reaccién) en la superficie catalitica lo que estabiliza los centros

activos necesarios para obtener los productos deseados.

Hidrogenacion del aducto de condensacion de furfural y ciclopentanona (C15) (Capitulo 6)

v’ ElPd es el metal mas activo, obteniendo los mejores resultados cuando se soporta sobre Al,Os.
La actividad del Pt/Al,O; también es relevante mientras que el Ni se descarta totalmente

independientemente del soporte utilizado.

v" Se ha observado un efecto negativo al aumentar la acidez de los materiales en la actividad
catalitica. Sin embargo, el tipo de nanoparticulas metdlicas se ha identificado como un

parametro determinante.

v Elaumento de la masa del catalizador mejora los valores del balance al carbono al producirse
una menor proporciéon de compuestos insaturados que se adsorben con mayor facilidad sobre
la superficie del catalizador. Con una masa 10 veces superior se consigue incrementar un 30 %

el rendimiento al producto hidrogenado.
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v' Se ha observado un efecto negativo del agua, mejorando los resultados cataliticos en

presencia de disolventes orgénicos. Los mejores resultados (rendimientos superiores al 75 % al
producto totalmente hidrogenado en menos de 2 h) se han obtenido con 1-butanol y hexano
al reducir la adsorcién competitiva entre los compuestos y el disolvente con la superficie

catalitica y una disminucién considerable de la solvatacién de los compuestos.

v' Considerando los datos experimentales se ha propuesto un modelo cinético a través del cual

se pueden relacionar las constantes del mismo con las propiedades morfoldgicas vy fisico-

quimicas del catalizador y de los disolventes utilizados.

Condensacion alddlica de furfural y dcido levulinico (Capitulo 7)

v Se requiere una neutralizacién previa del grupo carboxilico del acido levulinico para evitar

reacciones laterales como la ciclacion.

En cuanto a la temperatura éptima, se ha seleccionado 423 K debido a la obtencién de un
rendimiento elevado al producto deseado (B-C10, 37.2%) y a la reduccién de las reacciones

laterales.

ZSM-5 (23) se selecciona como el mejor material microporoso utilizado, alcanzando mas de un
50% de rendimiento global (B y §-C10) con un buen valor del balance al carbono (92%) alas 24 h

y 2:1 como relacién de reactivos (LA:FFL).

Se ha propuesto un modelo cinético, que muestra la oligomerizacién del furfural y la
interaccion entre el acido levulinico y el &-C10.como principales causas de desactivacion. La
distribucién de centros acidos en el catalizador se identifica como factor clave para reducir
este fendmeno, ya que estad totalmente relacionado con una mayor presencia de centros

acidos débiles.
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The main scope of this PhD Thesis was to study the feasibility of different biomass-derived

reactants in aldol condensation. Thereby, the global efficiency of the aqueous-phase transformation

of residual biomass can be improved considerably. The main conclusions associated with each chapter

are detailed below.

Aldol condensation of 5-HMF and acetone (Chapter 4)

v

5-HMF and acetone aldol condensation allows obtaining two condensated products (C9 and
C15) characterized by their low water solubility, producing adsorption and undesired
oligomerization side reactions. Mg-Zr material exhibits higher catalytic activity than Mg-Al due

to the optimal distribution of acid/basic sites ratio, mainly medium-strength.

Concerning the optimization of the reaction temperature, the maximum products yield (37 %)
is achieved at the intermediate temperature (323 K). Lower temperatures (303 K) are not
sufficient to activate the catalysts, while higher temperatures (343 K) favor the appearance of

undesired side reactions (carbon balance of 55.2 %).

Studies concerning the influence of the initial reactants ratio indicate the presence of two
optimum conditions: equimolar ratio improves the overall performance, but a higher value of

C15 (16.1 %) yield is obtained by working in excess of 5-HMF (2: 1).

A kinetic model considering two reversible series steps, with first-order dependence on proton
donor species (acetone and C9), and zero-th order in 5-HMF concentration (congruent with

the strong adsorption of this compound), has been proposed and experimentally validated.

After three reaction cycles, a complete loss of activity in the case of Mg-Al is obtained. In the
case of Mg-Zr, a decrease in conversion below 20 % is detected. Metal leaching is discarded as
a relevant cause of deactivation, being the permanent adsorption of condensation products
and the subsequent blockage of active sites identified as the main reason for the decrease in

the activity.
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Aldol condensation of furfural and cyclopentanone (Chapter 5)

v

Condensation adducts are obtained both in liquid and solid phase, being more pronounced in
the last one (20 and 67 % carbon balance values, respectively). This fact suggests that their

solubility is extremely low in water.

As to the optimization of the reaction temperature, the maximum products yield is achieved
at the intermediate temperature (303 K) with the highest carbon balance (83.3 %). The carbon
balance at the lowest temperature (68.1 %, 293 K) can be a consequence of a shift of the
adsorption equilibria, whereas oligomerization is promoted at higher temperatures (323 and
343 K).

In reference to the initial reactants ratio influence, the increase in the FFL:CPO ratio implies a
decrease in the relative selectivity to the dimer, in such a way that at 10:1 less than 1 % of the
C10 product was observed. However, these conditions strongly limit the reaction, obtaining
less than 50 % of the C15 yield at moderate excess of FFL (3:1and 5:1). The best global yield (60

%) is obtained at 3:1 reactant ratio.

Simulation tests (CosmoThermX) suggest ethyl acetate and ethanol as optimum solvents in
terms of C15 solubility, but only the binary mixture of ethanol and water present a good
behavior, combining condensation activity and solubility. The maximum global yield (36 %) is

achieved at 1:2 water/ethanol ratio at 303 K and 24 h.

Temperature and time were increased to 323 K and 48 h, without observing better results that
the obtained at 303 K and 24 h. An equilibrium between time and temperature is required to
optimize products yield in liquid phase and maintain acceptable values of carbon balance

without the presence of lateral processes.

First-order kinetic model on cyclopentanone was proposed. In all the cases, the model fit
perfectly the experimental data, achieving a correlation between activation energies and
ethanol concentration. Lower values are obtained with increasing water content in the

reaction medium.

Experiments at equimolar reactants ratio exhibit a marked catalyst deactivation due to the

presence of furfural oligomers deposited on the catalyst surface.
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4

v

As to reactants ratio influence, 10:1 CPO:FFL is selected as the optimum one due to the

reduction of catalyst deactivation and the C10 yield obtained at 8 h TOS (15 %).

pH plays a key role in catalyst deactivation, obtaining a constant C10 yield (75 %) during 8 h
working at pH 8. This pH is very close to the isoelectric point of Mg-Zr (7.9).

A key role of bicarbonate is observed, suggesting the equilibrium between the Na* (material)
and K* (reaction media) on the catalytic surface as the responsible of the stabilization of the

active sites needed for obtaining the desired products.

Hydrogenation of furfural-cyclopentanone adduct (C15) (Chapter 6)

v

The most active metal is Pd, obtaining the most selective hydrogenation when supporting it

on Al,Os. The activity of Pt/Al,Os is also relevant, whereas Niis discarded despite the support.

A negative effect by increasing the acidity of the materials in the catalytic activity is observed.
However, the nature of the metal nanoparticles has been identified as a determining

parameter.

The increase in the catalyst mass improves the values of the carbon balance by producing a
smaller proportion of unsaturated compounds that are more easily adsorbed on the catalyst
surface. With a mass 10 times higher, the yield to the hydrogenated product is increased by

30 %.

A negative effect of water has been observed, obtaining a higher catalyst performance in the
presence of organic solvents. The best results (yields higher than 75% to the fully
hydrogenated product in less than 2 h) have been obtained with 1-butanol and hexane. These
solvents reduce the competitive adsorption between the compounds and the solvent with the

catalytic surface and they decrease the solvation of the reactant and products.

A kinetic model is proposed based on the experimental data and the values of the kinetic

constants can be related to the morphological, physic-chemical properties of catalysts used.

Aldol condensation of furfural and levulinic acid (Chapter 7)

v

A previous neutralization of the carboxylic group of levulinic acid is required to prevent lateral

reactions such as cyclization.
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v As to the optimum temperature, 423 K is selected because of the combination of considerable

B-C10 yield (37.2 %) and the reduction of lateral reactions.

v' ZSM-5 (23) is identified as the best material, reaching more than 50 % of global yield (two C10

products) with a good carbon balance closure (92 %) at 24 h.

v" A kinetic model is proposed, suggesting furfural oligomerization as the main deactivation
cause, as well as a negative interaction between LA excess and a high production of 5-C10. The
acidity strength is identified as the key parameter to prevent this side reaction, being directly

related to the prevalence of weak acid sites.
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1G: Biorrefinerias de primera generacién

2G: Biorrefinerias de segunda generacion

2a: Factor estequiométrico de quimisorcidon

3G: Biorrefinerias de tercera generacién

4G: Biorrefinerias de cuarta generacién

5-HMF: 5-hidroximetilfurfural

A: Familia de productos en los que se hidrogenan los dobles enlaces de la cadena lineal del C15
ABE: Acetona-butanol-etanol

aer: Area de contacto efectiva

AFEX: Explosidn de fibra de amoniaco

Asm: Area activa por gramo de metal puro

B: Familia de productos en los que se hidrogenan los dobles enlaces de los anillos de furano, ademas
de los de la cadena lineal del C15

B.E.T.: Brunauer, Emmett y Teller

B.J.H.: Barret, Joyner y Halenda

BR: Reactor discontinuo

BSE: Electrones retro-dispersados

BTU: Bristish Termal Unit

C: Producto totalmente hidrogenado derivado del C15
C. B.: Balance al carbono

C8, C9g, C10, C13 y C15: Aductos de condensacidn, el subindice indica el nimero de carbonos.
CEl: Comunidad de Estados Independientes

Conv.: Conversion

COP21: Conferencia de Paris sobre el Clima

CPO: Ciclopentanona

D: Dispersion

d: Espaciado de la celda unitaria

dcristalita: Tamafo de cristalita

d;: Didametro de poro

DP: Grado de polimerizacion

DRX: Difraccién de rayos-X

DSC: Calorimetria diferencial de barrido

DTA: Analisis térmico diferencial
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EDS o EDX: Espectrometria de energia dispersiva de rayos X
EGA: Andlisis de gases a la salida

EIA: Administracién de Informacién Energética de Estados Unidos
Eint: Energia de interaccion

EK: Energia cinética del fotoelectrdn saliente

EL: Energia de ligadura caracteristica de cada dtomo

FFL: Furfural

FID: Detector de ionizacion de llama

FT: Fischer Tropsch

FWHM: Altura de maxima intensidad

GC: Cromatografia de gases

Gt: Gigatoneladas de CO,

GMW: peso molecular del metal en quimisorcién en g-g-mol”
H/M: Ndmero de dtomos de hidrégeno quimisorbidos por &tomo de metal total
HD: Hidrogenacion

HPLC: Cromatografia de liquidos

hu: Energia del haz incidente

ICP-MS: Espectrometria de Masas con Plasma Acoplado Inductivamente
K: Factor de forma adimensional, ecuacién de Scherrer

kx: constante cinética

LA: Acido levulinico

MIBK: Metil isobutil cetona

MS: Detector de espectrometria de masas

Ms: Superficie metdlica

n: Ndmero entero

NaLe: Levulinato de sodio

NTP: Temperatura y presién normales

OCDE: Organizacién de Cooperacidn y Desarrollo Econédmicos
ONU: Organizacion de las Naciones Unidas

OPEP: Organizacion de Paises Exportadores de Petrdleo

p (o): Perfil o

ps (¢'): Perfil o del disolvente

R/P: Relacién entre reservas/produccién

RMN: Resonancia magnética nuclear

Sger: Superficie B. E. T.
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SE: Electrones secundarios

SEM: Microscopia electrdnica de barrido

sen O: Seno del dngulo de dispersion

Sc: Superficie del catalizador

SNG: Gas natural sintético

Stp: temperatura y presién estandar

T: Temperatura

t: Tiempo

TCM: Billones de metros cubicos

TEM: Microscopia electrénica de transmision
TG: Termogravimetria

TG-EM: Termogravimetria acoplada a Espectrometria de Masas
TOS: Time on stream

TP: Temperatura programada

TPD: Desorcién a temperatura programada
TPO: Oxidacidon a temperatura programada
TPR: Reduccién a temperatura programada
V: volumen de hidrégeno quimisorbido
Vineso: Volumen de mesoporos

Viicrot Volumen de microporos

V;: Volumen de poro

W: Masa de catalizador

W;s: es la masa de la muestra en los andlisis de quimisorcidn.
X: Conversion del reactivo limitante

XPS: Espectroscopia electrdénica de rayos X

B: Anchura del pico a la mitad de la altura de maxima

8 y B-C10: Aductos de condensacion de acido levulinico y furfural con 10 &tomos de carbono

p: densidad del metal

0: Angulo de Bragg

&: Potencial zeta

T: Tamafio medio de las cristalitas
W: Rendimiento

A: Longitud de onda

Ms: Potencial quimico
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10.2. Performance of basic mixed oxides for aqueous-phase 5-hydroxymethylfurfural-

acetone aldol condensation (Supplementary Information)
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Figure S1. Comparison between experimental results (symbols) obtained in experiments with different catalyst
loading and the corresponding fitted data (dashed lines). (a) 0.1 g; (b) 0.25 g; (c) 0.5 g. Symbols: ( ®) acetone; (A)
5-HMF; () Co; (#) C15.
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Figure S2. Compadrison between experimental results (symbols) obtained in experiments at different temperature

and the corresponding fitted data (dashed lines). (a) 303 K; (b) 323 K; (c) 343 K. Symbols: ( ®) acetone; (A) 5-HMF;

(®) Co; () C15.
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Figure S4. Analyses of solid phase obtained in the study of deactivation of MgZr by comparison between 15t and 3
cycle, green and yellow line, respectively: (a) Thermogram for the permanent adsorption of condensation adducts

on the catalytic surface; (b) TPO profiles normalized by solid mass analyzed.
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Figure Ss5. X-ray diffraction patterns for: fresh MgZr (green line); MgZr after 2 hours in water (yellow line); MgZr
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Figure S6. X-ray diffraction patterns for the final solid obtained at 323 K using 0.5 g of MgZr with an initial ratio
(5- HMF:Acetone) of 1:1.
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Cyclopentanone as an alternative linking reactant for heterogeneously catalyzed

10.3.
furfural aldol condensation (Supplementary Information)
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Figure S1. (a) 13C-NMR spectra of the solid phase obtained in the reaction of the cyclopentanone-furfural

:

condensation (5 % org, 1:1) catalyzed by 0.1 g of Mg-Zr at 303 K using deuterated chloroform as solvent; (b) 1H-NMR
spectra of the solid phase obtained in the reaction of the cyclopentanone-furfural condensation (5 % org, 1:1)

catalyzed by 0.1 g of Mg-Zr at 303 K using deuterated chloroform as solvent.
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Figure S2. Time evolution of the cyclopentanone-furfural condensation (5 % org, 1:1) catalyzed by 0.1 g of Mg-Zr as

function of the reaction temperature: (a) 293 K; (b) 303 K; (c) 313 K and (d) 323 K. Symbols: ( A) furfural; (e)

cyclopentanone; ('#) C10; (m) C15; (*) carbon balance.
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10.4.

Enhancement of furfural-cyclopentanone aldol condensation using binary water

ethanol mixtures as solvent (Supplementary Information)
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Figure S1. Time evolution of the concentration of reactants and products involved in the cyclopentanone-furfural

condensation (5 % org, 1:1 CPO:FFL, 303 K) catalyzed by 0.1 g of MgZr as function of the volume ratio of the

water/ethanol: (a) 1:1.35; (b) 1:1.5 and (c) 1:2. Symbols: ( A) furfural; () cyclopentanone; ( ¢) C1o; (m) C15; ()

carbon balance.
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Figure S2. Compadrison between experimental results (symbols) obtained in experiments with different

temperatures and volume percentages of water/ethanol in the feed and the corresponding fitted data (dashed
lines) (0.1 g Mg-Zr, 1:1 Furfural:Cyclopentanone). (a) 1:1 303 K; (b) 1:1313 K; (c) 1:1.5 303 K; (d) 1:1.5 313 K; (e) 1:1.5
323K; (f) 1:2303 K; (g) 1:2 313 Kand (h) 1:2 323 K. Symbols: (A) furfural; (e) cyclopentanone; (¢) C10 and (m) C15.
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10.5. Optimization of the process conditions for minimizing the deactivation in the
furfural-cyclopentanone aldol condensation in a continuous reactor (Supplementary

Information)

Section 2. Experimental
2.2. Catalytic studies
Details about mass transfer limitation calculations

The presence of internal and external mass-transfer limitations was checked by Wheeler-
Weisz criteria and Carberry number [1] at the initial reaction times, respectively, according to the

following equations:

robs-drz,.n+1

Intraparticle mass transport — Ny ¢Z, = D
Desr-Cs 2
. _ Tobs
Extraparticel mass transport —» C, = ——— (2)
Kg a- Cb

In these equations "1,,s" corresponds to the observed volumetric reaction rate, expressed in
mol-meat>s™, "d," is the characteristic catalyst particle size, the diameter in this case, in meters; "D, "
is the effective diffusion coefficient, measured in m*s™; "C," is the concentration at the surface of the
catalyst particle, in mol-m?3; "n" is the reaction order, dimensionless; "K;" is the extraparticle mass

o m

transfer coefficient, m-s™; "a" is the specific particle surface area, in m"; and "C," is the concentration

of the limiting reactant in the liquid phase (bulk phase) at steady-state conditions, expressed in mol-m’

3-

In order to calculate the external mass transfer coefficient and the effective diffusion coefficient, the

following equations are applied [2]:

Dyp - Sk
€
Desr = - Dyp 4)

In these equations, the gas-solid mass transfer coefficient "K," is calculated as function of the

"Sp" Sherwood adimensional number; and "d,," is the particle diameter, in meters. The effective

diffusion coefficient "Ds¢" is calculated based on the tortuosity, "z"; the porosity, "&"; and the "D,",

diffusion coefficient of reactant A in the medium B, in m*-s™.
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"Dyg" is calculated based on the Wilke-Chang correlation [3], shown in equation (5). In this expression,
"Dyg" is in cm*s™; "T" is the reaction temperature, in Kelvin; "n" is a parameter associated to the
solvent, with values for pure substances of 2.6 for water and 1.5 for ethanol; "M" is the mean molecular
weight of solvent, in g-mol”; "u" is the liquid viscosity, measured in cP; and "V" is the molar volume of

the solute at boiling point under normal conditions, in cm3-mol™

T-(n- M)1/2

— -8
DAB — 74' 10 * M~V0-6

)

All the values used for these calculi are summarized in the Table S1, showing if they are taken
from the bibliography or if they are experimental data. Considering these data, these limitations can
be theoretically discarded, obtaining values of 1.82-102 and 1.2-10%, for internal and external mass-
transfer limitations, respectively. The limits for considering a relevant mass transference limitation are,
according to this methodology, 0.1 for the internal (Wheeler-Weisz criteria) and 0.05 for the external

one (Carberry number) [1,4].
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Table S1: Numerical data used to calculate the mass transfer limitations.

Parameter Value Justification
d, 0.000303 m ?;:r:oggov;tj:q of catalyst particle diameter, from
Cs 277.5 mol-m™ Value detailed in the experimental section
n 1 Expe.rime_zntal resul'.c according to kinetic study
detailed in our previous work [5]

a 19835 m? Ratio surface/volume of catalytic particles
C, 277.5 mol-m™ Value detailed in the experimental section
T 323 K Value detailed in the experimental section
M 35.052 g-:mol? Mean value of molar mass of solvents
n 2.17 Value calculated according to [3]
U 0.633 cP Mean values of ethanol and water
% 98.06 cm3-mol? Physical value of furfural
£ 0.24 Experimental value obtained in the lab
T 3 Typical value according to [2]

Dup 1.02:10° m2-s? Calculated by equation (5)

Desr 8.16:10 1 m2.s? Calculated by equation (4)
Sh 2 Value obtained from reference [2]
K, 6.74-10° Calculated by equation (3)
C, 1.2-10* Calculated by equation (2)

NindZ, 1.8:102 Calculated by equation (1)
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Section 3. Results and discussion

3.1. Preliminary test based on optimized batch conditions
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Figure S1. Temporal evolution of FFL (4) and CPO (#) detected in the outlet stream after pumping each reactant

individually at WHSV = 4.6, 323 K, 2:1 EtOH/water.

Temperature programmed desorption (TPD) analyses

In order to identify the origin of the organic deposits that are suggested as the main cause of
deactivation, the spent catalyst was recovered and analyzed by TPD. In order to guarantee a complete
identification of spectra obtained, these results (shown in Figure 3) were compared with those
obtained after studying the TPD of spent catalysts obtained at batch conditions (well identified

products, C10 and C15), being all these spectra plotted in Figure S3.

As same signals are involved in reactants and products, a good identification requires the study
of individual desorption of each compound involved in the reaction to detect the typical temperature
range of each one. Thus, TPDs of catalysts after pumping each reactant in the same reaction conditions
are also shown in the Fig. S3 (dotted lines), obtaining desorption peaks at 430 and 673 K, for CPO; and
534, 592 and 712 K, for FFL.
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Temperature / K
Figure S2. FFL (red) and CPO (blue) signals obtained by TPD analyses of catalyst saturated in each compound

(dotted lines); and solids recovered after reaction in continuous mode (lines) and batch conditions (broken lines).

Data normalized by solid mass analyzed.
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Figure S3. Theoretical mass spectrums of C10 (a) and C15 (b) after GC-MS analyses.
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The co-existence of more than one desorption temperatures is explained by the adsorption on
different active sites of the catalyst, associated with different basicity strength. It must be highlighted
that profiles shown are normalized by catalyst weight, being required a 500 % magnification in the case
of CPO to be visible in the same scale as the FFL. The high intensity difference is justified by the higher
affinity between catalytic surface and FFL but not with the CPO [6,7], being congruent with adsorption

tests shown in Fig. S1.

The corresponding desorption analyses of C10 and C15 compounds (broken lines in Fig. S2)
corroborate that higher temperatures are required to detect FFL and CPO fragments obtained during
their decomposition (623 and 667 K). These slight shifts, in comparison to the original desorption
temperatures of both reactants, hinder a clear identification of the desorption peaks. Thus, the
appearance of simultaneous signals of both fragments is used to distinguish desorption of reactants
or products. The better correspondence between CPO and FFL signals of the second peak (667 K)
suggests that this signal is related to the C10 desorption. Hence, it can be asserted that desorption

does not follow the molecular weight order, being the C15 a more instable molecule than the C10 one.

TPD analysis of spent catalyst (after reaction in continuous mode, continuous lines in Fig. S2)
indicates two desorption peaks (=600 and 723 K). The first one can be deconvoluted into two
contributions, one at 594 K and other at 613 K. Despite the good correspondence of the second peak
and the C15 compound, the main contribution only corresponds to a FFL signal, being congruent with
the presence of FFL oligomers. The second peak (723 K) can be assigned to C10, because of the perfect

correspondence between areas of CPO and FFL.

100

(b)
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60 4

Mass loss / %

40

CO, signal cont.exp / a.u.

20 4

0 T T T T T T T T T T T T T T
300 400 500 600 700 800 900 1000 323 423 523 623 723 823 923 1023 1123 1223
Temperature (K) Temperature / K

Figure S4. (a) Comparison of mass loss by thermogravimetry (in air) of solids recovered after reaction in
continuous mode (lines) and batch conditions (broken lines) and (b) CO. release pattern during the TPO of the

catalyst (continuous mode) after desorption in an inert atmosphere.
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3.2. Reactant ratio (CPO:FFL) in the feed
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Figure S5. Time evolution of CPO and FFL condensation at 323 K as function of the initial CPO:FFL ratio. Data
corresponds to (a) FFL conversion; (b) Carbon balance; (c) C10 yield; and (d) C15 yield. Symbols: () 1:1; (M) 5:1;
(@) 10:1; (M) 15:1.

Arelevantincrease in FFL conversion is observed at initial TOS when working under 5:1and 10:1
conditions (Fig. Ssa), being the anticipated profile of a limiting reactant (100 and 95.7 %, for 5:1 and
10:1, respectively). However, an unexpected low conversion is obtained with 15:1 (52.1 %), due to the
high excess of CPO and the poor adsorption of FFL under these conditions (competitive adsorption on
same types of active sites). It should be noted that most of the previous mechanistic studies for this
reaction were performed using acetone instead of CPO, concluding that furanic adsorption is largely
stronger than ketone one [6,7]. Our results suggest that, at these conditions, although FFL adsorption
still prevails over the CPO one, the CPO adsorption is significantly stronger than the acetone one, and
it could be relevant at the highest CPO concentrations. Thus, high concentrations of CPO also inhibit

the reaction since it drastically limits the contact between FFL and CPO molecules adsorbed.

C15 is the main product detected when working at 5:1 (initial yield of 43.5 %), conditions at
which more than 59 % of C10 is also obtained. These conditions are the most active ones at low TOS.
On the other hand, the maximum yield of C10 is reached at 10:1(81.2 %), with a low but partially stable
production of C15 (yield of 18.4 %). As it was previously proposed, no relevant amounts of products are

detected at 15:1 since the large excess of CPO inhibits the reaction.
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These different behaviors strongly condition the stability observed. The fastest loss of activity
is observed at 1:1, suggesting that blockage due to furfural oligomerization is faster than deactivation
due to C15 deposits. This compound partially justifies the deactivation at both, 5:1 and 10:1 ratios. The
low solubility of C15 adduct, as well as its high adsorption capacity, explains its continuous deposition
when it is produced in large amounts, promoting oligomerization and the catalyst deactivation

because of the blockage of its active sites.

However, final FFL conversions (15, 27.2, 16.6 and 11 %, for 1:1, 5:1, 10:1 and 15:1, respectively),
without significant C15 signal in the liquid phase, also indicates that this furfural oligomerization has
not totally disappeared. The lower relevance of this side reaction at increasing CPO:FFL ratio is better
analyzed considering FFL concentrations that correspond to these final conversions, since the
different initial ratios could be misleading: 41.7, 26.3, 9 and 4.1 mmol-L", respectively. A clear decrease
is observed if reaction conditions changes from 5:1 to 10:1 (more than 65 % less FFL conversion to
undesired products). This side reaction explains the evolution of the carbon balance at long TOS, when
reactants adsorption and C15 production have concluded, for all the cases with the exception of
reaction at 15:1. The low values observed at these conditions are congruent with CPO stable adsorption

and the corresponding oligomerization on the catalytic surface.

Figure S6. Macroscopic aspect of catalysts after reactions at natural pH (4.75) and using different CPO:FFL ratios
(a) 5:1(b) 10:1 and (c) 15:1.
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3.3. Reaction pH and catalytic loading variation study
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Figure S8. Time evolution of CPO and FFL condensation at 323 K as function of the feed pH. Data corresponds to (a)

FFL conversion; (b) Carbon balance (c) C10 yield; and (d) C15 yield. Symbols: (@) 4.75; (<) 7; (4A) 8; (M) 9.
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3.4. Interaction between bicarbonate and catalytic surface
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Figure S10. Time evolution of CPO and FFL condensation at 323 K as function of the salt used to keep pH at 8. Data
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NaOH.
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Table S2. Basicity results measured by CO.-TPD

Catalvst Weak (250 - 373 K), Medium (373 - 573 K), Strong (>573 K), Total
v umol CO2/g umol CO2/g umol CO2/g umol CO2/g
Mg-Zr 28.9 60.4 5.6 94.9
Mg-Zr* 20.8 70.5 10.5 101.8
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10.6. From biomass to diesel additives: Hydrogenation of cyclopentanone and furfural
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Figure 1. Mass spectrums of C15 (a) and different products (b, ¢, d, e, f and g) obtained in C15 hydrogenation GC-MS

analyses.
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10.7. Aldol condensation of biomass-derived levulinic acid and furfural over acid zeolites

(Supplementary Information)

g px1.000)
] 44
. 108
] (a)
2.5 7 150
] 104 194
D.l}-. I|."||.' I|||! l|||!|| . |i| !| . .I'“.lll r L |I . .!l” — |l } . |||| . — . 1|Tﬁl . il r
0.0 2.0 100.0 125.0 150.0 175.0 200.0
 ox1.000)
- [+ ) 151
i (b)
J 154
2.5+ 142
1 93
D.l}-. III|||I! :Illl!l I||||| . |I|I|I . .”h: I| |:I|| — l — - . ||:| . — . 1|?T. — I! r 2.['{
50.0 3.0 100.0 125.0 150.0 175.0 200.0
Figure S1. Theoretical mass spectrums of 68-C10 (a) and 6-C10 (b) after GC-MS analyses.
(a) (b)
F; F;
373 8‘73 973 373 4;3 SI73 6;3 7;3 8‘73 973
Temperature / K Temperature / K
(c) (d)
B B
373 4‘73 5;3 6;3 7‘73 8‘73 9‘73 10‘73 1173 373 4‘73 5;3 6‘73 7;3 8‘73 9;3 10‘73 1173

Temperature / K Temperature / K

Figure S2. TPD profiles after reaction (1.8 g ZSM-5 (23) and equimolar reactant ratio) as function of temperature:
373 K (blue); 398 K (yellow); 423 K (brown), and 448 K (red). Legend: (a) 39 signal corresponds to FFL; (b) 43 signal
to LA; (c) 77 signal for 8-C10 and (d) 65 signal for 5-C1o.
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Figure S4. NH5-TPD profiles of different zeolites: ZSM-5 (23) (yellow); ZSM-5 (80) (pink); MOR (20) (blue) and BEA

(25) (green).
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Figure S5. Temporal evolution of the different reaction compounds involved in FFL-LA aldol condensation using
1.8 g of H-MOR (20) and equimolar ratio as a function of the temperature. Legend: (a) 423 K and (b) 448 K.
Symbols: ( ¢) LA; (e) FFL; (A) 8-C10; (M) 5-C10 and (*) carbon balance. Broken lines corresponds to kinetic model

predictions.
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