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RESUMEN

Daniel Alejandro Valdivieso Vera

Universidad Auténoma de Nuevo Fecha de graduacién: julio 2024

Facultad de Ciencias Quimicas

Titulo: Conversion catalitica de alcoholes de cadena corta por medio de

catalizadores soportados en hidroxiapatita e hidrotalcita

Candidato para el grado de Doctor en Ciencias
con Orientacién en Procesos Sustentables

Numero de paginas: 168

Area de estudio: Ingenieria quimica, procesos sustentables, catalisis heterogénea.

Propésito y método de estudio: Las emisiones de gases de efecto invernadero por
la quema de combustibles fésiles es una problematica mundial. La conversion catalitica
de alcoholes de cadena corta ha sido reportada para la produccion de biocombustibles
de alto valor agregado como el isobutanol y el n-butanol. En esta tesis se realiz6 la
sintesis de soportes/catalizadores de tipo hidroxiapatita e hidrotalcita por el método de
co-precipitacion, ademas de la adicién de Cu y Nb por impregnacion himeda incipiente
para estudiar su efecto en la sintesis de biocombustibles. Los catalizadores se
caracterizaron por XRD, FTIR, Espectroscopia Raman, Fisisorciéon de N2, DRIFTS de
piridina y CO2, XPS, TPD de NHs y CO2. La conversion catalitica de alcoholes de
cadena corta se realizd en un reactor por lotes donde se estudié el efecto de variar las
relaciones molares de Ca/P y Mg/Al en los catalizadores de HAP e HT, la masa de
catalizador, la comparacion de efectuar la reaccion en fase gaseosa y liquida, la carga
de Cu incorporada en los soportes y se realizaron ciclos de retso del catalizador.
Ademas, se realizaron estudios de la variacién de la temperatura de reaccién y de
estabilidad; posteriormente, los catalizadores gastados se caracterizaron y se
realizaron pruebas de relso.

Contribuciones y conclusiones: Se demostrd que los catalizadores de HAP e HT
modificados con Cu son mas activos, presentan una mayor selectividad y rendimiendo
hacia iBuOH que los soportes sin este metal. Las reacciones realizadas en un sistema
por lotes en fase liquida mostraron mejor actividad catalitica hacia iBuOH que en fase
gas, ademas, el rendimiendo hacia iBuOH increment6 con el tiempo de reaccion (6 h).
A 400 °C se obtuvieron mayores selectividades (~60%) y rendimientos (~35%) hacia
iBuOH en un sistema en continuo, ademas de una menor (~10%) selectividad hacia n-
BuOH con los catalizadores de Cux/HAP 1.65. La reaccién paralela (auto condensacion
de EtOH hacia n-BuOH), se inhibié con la adicion de Cu en los soportes, principalmente
en un sistema en continuo. Ademas, se estudi6 la auto condensacion de EtOH a n-
BuOH demostrandose que la interaccion de Cu-Nb en la HT mejora la selectividad y
rendimiento al n-BuOH en un sistema por lotes y en un sistema en continuo.
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1 RESUMEN

La presente tesis explora la produccidn de biocombustibles liquidos en dos
sistemas cataliticos: en un reactor por lotes y en un reactor en continuo. Para alcanzar
este objetivo, se sintetizaron catalizadores de hidroxiapatita e hidrotalcita con diferentes
relaciones molares de Ca/P y Mg/Al, respectivamente y se estudio el efecto de la
incorporacion de metales (Cu y Nb) en dichos soportes para determinar su efecto en la
sintesis de isobutanol y n-butanol.

Los resultados obtenidos demostraron una modificacion en las propiedades
acidas-basicas de los catalizadores de hidroxiapatita e hidrotalcita al variar las
relaciones molares, lo cual tuvo un efecto en la distribucion de productos de la
condensacion de metanol y etanol en fase gas en un reactor por lotes: a una menor
relacion molar de Ca/P y Mg/Al se favoreci6 la selectividad hacia isobutanol. Esto
constituyo la base para seleccionar los soportes que serian modificados con Cu, con el
fin de investigar el efecto de este metal en la produccion de isobutanol. La incorporacién
de Cu en hidroxiapatita e hidrotalcita resultd6 en un aumento significativo de la
selectividad y el rendimiento hacia isobutanol. Estos resultados se relacionaron a las
propiedades acidas-basicas y a la relacion Cu*/Cu® de los catalizadores, las cuales
fueron mayores con la menor carga de Cu en los soportes. Ademas, la realizacion de
la condensacion de metanol y etanol en fase liquida en un reactor por lotes mejoro la
actividad catalitica de la reaccion. Por otro lado, trasladar el proceso a un reactor en
continuo, obteniendo resultados comparables a los del sistema por lotes, representa
un excelente punto de partida para la produccion de biocombustibles con los

catalizadores propuestos. Esta alternativa evita el uso de bases como el hidréxido de



sodio y facilita la recuperacion y reutilizacién del catalizador hasta por 12 horas, segun
lo demostrado por estudios de reuso. A su vez, la adiciéon de Nb en los catalizadores
de Cu/Hidrotalcita tuvo un efecto positivo en el rendimiento hacia la produccion de n-
butanol. Esto principalmente se asocioé a la interaccion de Nb-Cu, ya que a mayor carga
de Nb, mayor relacién Cu®/Cu* y mejor rendimiento hacia n-butanol.

La produccion de biocombustibles de alto valor agregado (isobutanol y n-
butanol) se logré en un reactor por lotes y en un reactor en continuo en presencia de
catalizadores de hidroxiapatita e hidrotalcita modifiados con Cu o con Cu-Nb. Los
resultados obtenidos son comparables con los reportados en la literatura, ademas, esto
se consiguio evitando el uso de metdxido de sodio, una base toxica y corrosiva, de
catalizadores compuestos por Cr, un metal que puede ser toxico y cancerigeno. Esto
demostrd que los catalizadores y procesos propuestos son competitivos a condiciones

de reaccidn menos severas.



2 ANTECEDENTES

El sistema energético mundial depende del uso de combustibles fésiles
derivados del petroleo como fuente de energia, sin embargo, su aplicacion tiene un
impacto ambiental negativo, por ejemplo, el cambio climatico por las emisiones de
gases de efecto invernadero [1,2]. Debido a esta gran problematica, se ha favorecido
el desarrollo de fuentes de energia alternativas que presenten ventajas como la
reduccion de emisiones de gases de efecto inverndero, la disminucion de la
conaminacion ambiental y la reduccion de los costos del combustible. Entre estas
alternativas se encuentran los biocombustibles, los cuales son referidos como
productos quimicos enriquecidos con energia y que son sintetizados a partir de
procesos bioldgicos o derivados de la biomasa de organismos vivos como plantas,

microalgas y bacterias [3].

2.1 Combustibles fosiles

Los combustibles fosiles son recursos no renovables que representan mas del
80% de la demanda mundial de energia primaria y se estima que este valor seguira
incrementando en los proximos anos debido al aumento de la poblacion mundial (un
aproximado de 200,000 personas por dia) [4,5]. La quema de combustibles fosiles
genera emisiones de dioxido de carbono (CO32) y otros gases de efecto invernadero

que tienen un impacto negativo en nuestro planeta como el cambio climatico. Se estima



que cerca del 65% de la emision de gases de efecto invernadero globalmente es
generada por la quema de combustibles fosiles [6,7]. El sector del transporte contribuye
en mayor parte al consumo de estos combustibles como la gasolina, que es utilizada
como fuente de energia debido a su alto poder calorifico [8]. La gasolina es uno de los
productos con mayor demanda que se obtienen de la refinacion del petréleo con
fracciones relativamente ligeras (C4—C12) y cuyo punto de ebullicion se encuentra entre
40y 150 °C, es el resultado de mezclar los productos de varias operaciones de refineria
como la isomerizacién, reformado, craqueo y reacciones de alquilacion. Esta mezcla
de hidrocarburos es utilizada principalmente como combustible para motores de
combustién interna de vehiculos, tanto en un sistema de encendido por chispa o por
compresion [9—11]. En México se consumen aproximadamente 124 millones de litros
de gasolina diariamente, segun datos reportados por Petréleos Mexicanos (PEMEX)

en 2018, quien es el principal proveedor de combustible del pais [12].

2.2 Biocombustibles

Debido a que uno de los grandes retos para la sociedad es poder satisfacer la
demanda energética mundial a partir de materia prima renovable y de forma sostenible,
en las ultimas décadas han surgido diferentes alternativas que promueven el
aprovechamiento de residuos y que su aplicacidn reduce emisiones. Una de estas
alternativas son los biocombustibles.

Los biocombustibles provienen de recursos renovables y representan
una fuente potencial de energia renovable que ayudan a disminuir la dependencia

global que existe de la produccion de petréleo, y asi, la reduccion de las emisiones de



CO2 por la quema de estos combustibles [13]. Segun las materias primas y el método
de produccion, los biocombustibles se clasifican en diferentes grupos denominados
biocombustibles de primera, segunda, tercera y cuarta generacién [13,14]. La biomasa
lignoceluldsica, cultivos lefiosos, residuos agricolas o material vegetal desecho de
cultivos destinados al sector alimentario, es la materia prima de la segunda generacion
de biocombustibles [15]. A partir del material lignocelulésico se pueden obtener
diferentes biocombustibles como etanol [16], metanol [17], n-butanol [18] e isobutanol

[19], entre otros.
2.2.1 Bioetanol

El bioetanol es el biocombustible mas producido actualmente y tiene como
principales productores a nivel global a Estados Unidos y Brasil. En general, se emplea
una mezcla de este alcohol con gasolina para su uso en motores encendidos por chispa
[10,20]. A pesar de la facilidad con la que se produce el bioetanol a partir de distintas
fuentes como la biomasa lignocelul6sica, residuos agricolas, etc., y de los buenos
resultados que se pueden lograr utilizando etanol como combustible, éste alcohol
presenta algunas desventajas en comparacion con la gasolina, como un menor
contenido energético, es un compuesto higroscopico, o que genera problemas de
corrosion en el motor y presenta problemas de separacion con el agua debido a que es

miscible en este liquido [3,9,21-24].



2.2.2 Biometanol

El biometanol también puede ser producido a partir de recursos renovables
como la biomasa y material lignoceluldsico y que se ha utilizado como biocombustible
o aditivo de la gasolina, sin embargo, el metanol es corrosivo, altamente toxico a altas

concentraciones y es miscible en agua [3].

2.2.3 Biobutanol y bioisobutanol

El butanol es un alcohol de férmula quimica C4HoOH que presenta cuatro
isbmeros segun su estructura: n-butanol, sec-butanol, tert-butanol e isobutanol. Este
alcohol puede producirse a partir de distintas fuentes renovables y se ha mezclado con
gasolina a mayores proporciones que el etanol [25,26]. Las propiedades fisicas y
quimicas del n-butanol son mejores que las del etanol o metanol [27]; tiene un mayor
contenido energético y no absorbe el agua del aire tan facilmente como estos dos
alcoholes, lo que evita problemas de corrosién en el motor. Por otra parte, el isobutanol
puede producirse mediante un proceso de fermentacion muy similar al utilizado para la
produccion de bioetanol [28]. Este isomero del butanol presenta ventajas sobre el
etanol, metanol y el n-butanol; es menos inflamable y posee una relacion
estequiométrica de aire/combustible muy parecida a la de la gasolina, lo cual permitira
el uso de mezclas altas sin necesidad de llevar a cabo modificaciones en el motor del
automovil. Ademas, el n-butanol es menos soluble en agua, evitando asi problemas de
separacion entre el alcohol y el agua y es menos corrosivo y dafiino al motor [28,29].

Ademas, el uso de estos alcoholes puede lograrse sin necesidad de cambiar los



motores utilizados actualmente y pueden mezclarse con los combustibles tradicionales

en varias proporciones [10,13,18,30-33].

2.2.4 1-propanol

El 1-propanol es un alcohol que es utilizado principalmente como solvente y
que puede ser sintetizado a partir de recursos renovable por medio de un proceso de
fermentacion. Este alcohol presenta un mayor numero de octano y es menos corrosivo
que el etanol y puede ser utilizado como aditivo a otros alcoholes como el n-butanol y

etanol para su uso como combustible en motores [34].

2.3 Sintesis catalitica de alcoholes de cadena larga

2.3.1 Gas de sintesis

El gas de sintesis es un producto de gasificacién de la biomasa residual que
puede ser usado como intermediario en la sintesis de biocombustibles como metanol
e isobutanol [35,36]. Diversos autores han reportado la conversidn catalitica de gas de
sintesis a isobutanol:

Shu-Yan Cheng et al. demostraron una selectividad hacia alcoholes de cadena
larga siguiente: 1-PrOH 2.09%, iBuOH 10.81% y n-BuOH 1.80% y una conversion del
24.52% de CO en presencia de Cu/ZnO/Al203 como catalizador. La reaccion se realizo
a 320 °C y 40 atm de presion en un micro-reactor de lecho fijo de tubos de acero

inoxidable [37].



Mingting Xu, et al. sintetizaron como principales productos de reaccidn:
metanol, isobutanol y 1-propanol con selectividades del 67.6, 6.9 y 6.9%,
respectivamente, esto en presencia de catalizadores de Cs-Cu/ZnO/Al2Os con
condiciones de reaccion de 307 °C y 45 atm en un micro-reactor de lecho fijo. La
conversion de CO reportada fue del 15.4% [38]. Los autores sugirieron que el Cu tiene
un rol importante en las reacciones de condensacion alddlica para incrementar la
selectividad hacia productos de esta reaccion: 1-PrOH e iBuOH.

Li Tan, et al. demostraron que incorporando diferentes metales alcalinos en el
catalizador de Cr/ZnO (Cr/ZnO-Li, Cr/ZnO-Li-OH, Cr/ZnO-Na, Cr/ZnO-K 'y Cr/ZnO-Cs)
y utilizarlos en la conversion de gas de sintesis a 400 °C y 100 atm, se puede obtener
una diferente distribucion de alcoholes: metanol, etanol, 1-propanol e isobutanol [39].
El catalizador de Cr/ZnO-K mostré una mayor selectividad hacia isobutanol (15.58%).
Demostraron que el incorporar un metal alcalino en el catalizador de Cr/ZnO se
promueve la reducibilidad del catalizador, mejorando la activacion de H> y CO,
mejorando asi la conversion del gas de sintesis y la selectividad hacia isobutanol.

Es importante mencionar que los estudios reportados de conversion de gas de
sintesis a isobutanol son a condiciones extremas de mas de 30 atm de presion durante

la reaccidn, lo que implica riesgos operacionales [36-38,40,41].
2.3.2 Condensacion de tipo Guerbet

La condensacion de tipo Guerbet es una reaccion organica que involucra la
condensacion de dos moléculas de alcohol. Dependiendo de los alcoholes que se
utilicen para la reaccion (primario vs. secundario, cadena larga vs. cadena corta), se

formaran productos ramificados o no ramificados. Ademas, si en la reaccion hay



diferentes alcoholes, pueden ocurrir reacciones de auto-condensacion y/o de
acoplamiento cruzado [42,43]. La reaccion de Guerbet lleva el nombre de Marcel
Guerbet (1861-1938), quien reporto que la condensacion de dos alcoholes primarios o
secundarios de cadena corta produce un alcohol saturado de cadena mas larga con la
pérdida de una molécula de agua, este producto se denominé alcohol de tipo Guerbet
[43-45]. S. Viebel y J.I. Neilsen propusieron el esquema de reaccion para la quimica
de Guerbet que se desarrolla en una serie de pasos consecutivos: (i) deshidrogenacion
de los compuestos de alcohol/hidroxilo a compuestos de carbonilo, (ii) condensacion
alddlica entre los compuestos de carbonilo, seguida de una deshidratacion (-H20), (iii)
hidrogenacion de la cetona a,f-insaturada formada, los compuestos de hidroxilo
originales reaccionan como donantes de hidrogeno, (iv) hidrogenacion de los productos

de condensacion para dar como resultado un alcohol de tipo Guerbet (Figura 1) [44].

2 R~gp . R\/”\(/\OH

R
2M 2M
2MH, 2MH;
-HQO R
. Xy N
’ R\/§O base ] \/\I’?/\O

Figura 1. Esquema de reaccion de Guerbet propuesto por S. Viebel y J.I. Neilsen [44].

La sintesis de isobutanol y n-butanol a partir de dos alcoholes de cadena corta

(C1 y C2) siguiendo una ruta de reaccion de tipo ha sido estudiada en presencia de



distintos catalizadores: hidroxiapatita [45—49], hidrotalcita [50-53], MgO [47,54,55] Ni

[56], Cu [56,57], etc.

R. Wingad, et al. reportaron la conversion de etanol y metanol hacia 1-
propanol, n-butanol e isobutanol en presencia de un catalizador organometalico
homogéneo de [RuCI2(L)2], base; donde “L” son ligandos de difosfina P-N y “base” es
metdxido de sodio. La reaccién fue llevada a cabo por 2 h a 180 °C en un sistema
presurizado a 30 atm con N». La selectividad reportada hacia el isobutanol fue de 98.1
% [58]. Ademas, los autores propusieron un mecanismo de reaccion de la conversién
de etanol y metanol a isobutanol a partir de los resultados que obtuvieron al analizar
los productos de reaccion mediante las técnicas de cromatografia de gases acoplado
a masas (CG-MS) y de resonancia magnética nuclear (RMN). El esquema de reaccion
propuesto (Figura 2) involucra una serie de reacciones que ocurren de manera
simultanea para poder producir isobutanol: deshidrogenacion, condensacién alddlica,
deshidratacion e hidrogenacion (reaccion de tipo Guerbet), donde la primera parte del
esquema es la condensacion de acetaldehido y formaldehido a 1-PrOH, que daria paso
a la posterior sintesis de iBuOH. Ademas, los autores sugirieron que utilizar metanol
en exceso en la reaccion seria benéfico para la condensacién del aldehido obtenido a
partir de la deshidrogenacion de este alcohol (formaldehido) y el aldehido obtenido a
partir de la deshidrogenacion de 1-PrOH, que es el principal intermediario de reaccion

(propanal), para asi incrementar la selectividad hacia iBuOH.
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Figura 2. Esquema de reaccion de la condensacion de metanol y etanol hacia isobutanol propuesto
por R. Wingad et al. [58]

C. Carlini et al. reportaron la conversion catalitica heterogénea de MeOH +
EtOH hacia iBuOH y 1-PrOH en un reactor Parr en presencia de catalizadores de Cu-
Raney y Cu 1955-P, composicion en wt. %: Cu (36), Cr (33) y Mn (3) y de metdxido de
sodio (MeONa) como componente basico. Las condiciones de reaccion fueron 180 y
200 °C, por 6 h a 30 atm de N2 [59]. Demostraron que la selectividad hacia iBuOH
aumento (98%) al incrementar la temperatura de reaccion a 200 °C, sin embargo, el
metoxido de sodio utilizado en este estudio es un compuesto altamente corrosivo y
toxico, el Cr es toxico y cancerigeno y este elemento es componente del catalizador de
Cu 1995-P. Es importante mencionar que estos resultados de reaccion comprueban la
sintesis de 1-PrOH como un paso determinante en la conversion de MeOH + EtOH
hacia iBUOH en un sistema heterogéneo, lo que coincidiria con lo reportado

posteriormente en un sistema homogéneo por Wingad et al. [58].

1



En 2005, C. Carlini et al. estudiaron la sustitucion de MeONa como elemento
basico por diferentes metales (Pd, Rh, Ni y Cu) en la conversién de MeOH y 1-PrOH
hacia iBuOH. Esto lo realizaron con el objetivo de evitar las desventajas que el uso de
MeONa tiene como corrosion y la progresiva hidrélisis hacia MeOH y NaOH. La
reaccion fue llevada a cabo en un reactor por lotes Parr, a 200 °C y presurizado a 30
atm de No. El catalizador empleado fue una mezcla de 6xidos obtenidos a partir de la
calcinacion de hidrotalcita (Mg/Al) y los metales antes mencionados. El catalizador que
demostré una mayor selectividad hacia iBuOH (35.5% — 12 h de reaccion) fue el
compuesto por CuMgAl [57]. Por otra parte, evaluaron la actividad catalitica del
catalizador de CuMgAlI en un reactor en continuo a 250 °C con una relacién MeOH:1-
PrOH 6.25 mol/mol y un tiempo de contacto de 20 g h/mol. La selectividad hacia iBuOH
fue de 86.4%. Es importante destacar que al trasladar la reaccién de un sistema por
lotes a un sistema en continuo se evitd el uso de una base como MeONa obteniendo
también resultados favorables hacia isobutanol.

F. Cheng et al. realizaron la conversion catalitica de MeOH y EtOH (relacion
molar MeOH:EtOH de 4 mol/mol) en presencia de catalizadores de CuMgAl a 260 °C
en un reactor continuo con un GHSV = 750 mL g™ h™! [60]. Los principales productos
de reaccion reportados fueron 1-PrOH y propanal. Demostraron que, al ocurrir una
condensacion aldodlica de acetaldehido y formaldehido, seguido de una deshidratacion
da como producto propanal, el cual posteriormente se hidrogena para producir 1-PrOH.
Ademas, iBuOH y n-BuOH también fueron determinados como productos de reaccion.

Es importante destacar que el catalizador que presenté una menor cantidad de sitios
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basicos totales y una mayor cantidad de sitios acidos totales fue el que demostré una
mayor selectividad a 1-PrOH e iBuOH.

B.-C. Shou, et a. realizaron la conversion catalitica de MeOH + EtOH
(MeOH:EtOH = 2:1 V%/V%) en un reactor en continuo utilizando una hidroxiapatita
HAP 1.50. Los resultados mostraron que la conversion de EtOH incementé de 14.9 a
54.3% con el aumento de la temperatura de 300 a 375%, esto tuvo un impacto positivo
en la selectividad hacia isobutanol que incrementé de 5.3 a 13.1%, caso contrario con
la selectividad hacia n-butanol, que disminuyo6 de 32.5 a 11.3% [61].

D. Stosic, et al. llevaron a cabo la conversion de MeOH y EtOH en un reactor
continuo a 400 °C por 2 h con catalizadores de hidrotalcita calcinados a 400 °C. Al
utilizar una hidrotalcita Mg/Al = 3, se obtuvo una mayor selectividad a n-BuOH
(10.32%), ademas de productos como acetaldehido, 1-PrOH, propanal y etileno, entre
otros. A pesar de haber reportado la reaccion de MeOH + EtOH en presencia de mezcla
de 6xidos de Mg y Al, no identificaron isobutanol como producto de reaccion, sin
embargo, si reportaron n-BuOH como uno de los principales productos en presencia
de estos catalizadores. Cabe destacar que en este estudio variaron la relacion molar
de Mg/Al (2 a 7) y esta variacion tuvo un efecto en la distribucion de productos: la
selectividad hacia el etileno incrementa al disminuir la relacion molar Mg/Al, la cual
presentd una mayor cantidad de sitios acidos, y la selectividad hacia n-BuOH
incrementa al aumentar la relacidn molar Mg/Al (mayor cantidad de sitios basicos),
dejando en evidencia que la distribucidn de productos de reaccion esta altamente

ligada a la relacion molar Mg/Al.
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Zhuohua Sun, et al. reportaron la auto-condensacion de EtOH en un reactor
continuo a 310 °C por 6 h en presencia de catalizadores de 6xidos de MgAl y el principal
producto de reaccion fue n-BuOH (83% de selectividad) [56]. Como se ha mencionado
anteriormente, la auto-condensacién de dos moléculas del mismo alcohol puede
lograrse por la ruta de reaccion de tipo Guerbet, convirtiendo asi un alcohol de cadena
corta, a un alcohol con mayor numero de carbonos [47,56,62—64].

T. Tsuchida, et al. demostraron la auto-condensacion de etanol a n-butanol en
un reactor en continuo a temperaturas de reaccién entre 270 y 430 °C con catalizadores
de hidroxiapatita con diferentes relaciones molares de Ca/P (1.59, 1.62, 1.65y 1.67)
[46]. El principal producto de reaccion fue n-BuOH, comprobando la actividad de los
catalizadores tipo hidroxiapatita para esta reaccion.

Se ha reportado que la adicion de Cu mejora la actividad deshidrogenante del
EtOH y modifica la distribucion de productos [51,65-67]. Benito et al. demostraron la
actividad catalitica de catalizadores de CuMgAl para la condensacion de EtOH en fase
liquida a 200 °C y obtuvieron principalmente dos alcoholes superiores: n-BuOH y 1-
hexanol (1-HexOH). Ademas, produjeron acetato de etilo [65]. La conversion de EtOH
maxima fue de 32.4% después de 12 h de reaccion. Ademas, registraron selectividades
hacia n-BuOH de hasta el 57.5%. Los autores concluyeron que las diferencias en la
actividad y selectividad se relacionaron con los sitios metalicos/acidos/basicos en los
catalizadores, dejando claro que la incorporacion de Cu en el catalizador tiene un rol
importante en la distribucion de productos. La selectividad hacia AcOEt esta

relacionada principalmente con la acidez del catalizador [51].
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loan-Cezar Marcu, et al. reportaron la sintesis de n-BuOH a partir de la
conversion catalitica de EtOH en presencia de la mezcla de 6xidos de CuMgAl
obtenidos a partir de la descomposicion de hidroxidos dobles laminares. Los resultados
mostrados en este estudio sefialaron que materiales de MgAli3)O reportaron una
conversion de EtOH del 0.3% y no se determiné n-BuOH como producto de reaccion.
Sin embargo, al utilizar la mezcla de oxidos de CusMgAli3O como catalizador, la
conversion incremento al 4.1% y la selectividad hacia n-BuOH a 40.3% en un reactor
autoclave a 200-250 °C, indicando que la incorporacién de Cu tuvo un efecto positivo

en la conversion de EtOH y en la selectividad hacia n-BuOH [68].

En la Tabla 1 se resumen los catalizadores, reactivos, condiciones de reaccion

y principales productos de reaccion en la sintesis de alcoholes de cadena larga.

Tabla 1. Resumen de referencias de la sintesis catalitica de alcoholes de cadena larga

Resultados a
Reaccion Catalizador Reactivos Condiciones alcoholes de Referencia
cadena larga
Selectividad:
1-PrOH Shu-Yan
Gas de 320 °C (2.09%), Cheng, et
Cu/ZnO/A120s sintesis 40 atm iBuOH al.
(10.81%) y n- [37]
BuOH (1.8%)
Sstseg'i Gas de 307 °C igﬁgﬁ”(édé% Mingting
Cs-Cu/ZnO/Al203 sintesis 45 atm y n-BuOH Xu,3egt al.
(6.9%) [38]
o Selectividad: .
Cr/ZnO-K Sr?tsegg 140000atcr;n IBuOH 5 T?gg?t o
(15.58%)
. o]
[Rdu ﬁé(é‘)ﬂ 22?’ ;goatri Selectividad: _
ligandos de difosfina MeOH + Fase liquida 1-ProH (1-9 Wingad et
« ” EtOH ) %) e iBUOH al. [69]
Condensacion P-Ny "base” es (sistema (98.1 %)
) MeONa homogéneo) '
de tipo Cu 1955-P
Guerbet o o Selectividad: -
(composicion en MeOH + 200 °C 1-PrOH (2%) C. Carlini et
0,
wt.% Cu (36), Cr EtOH 6h e iBUOH al. 2003
(33)yMn (3)) y 30 atm (98%) [70]
MeONa
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Fase liquida

(sistema
heterogéneo)
200 °C
CuMgAl MeOH + 1- 32)2a{1m Sel_ectividad: C. Carlini et
(hidrotalcita) PrOH Fase liquida IBuoOH al. 2005
) (35.5%) [71]
(sistema
heterogéneo)
250 °C
MeOH:1-PrOH - -
CuMgAl MeOH + 1- | = 6.25 mol/mol Sel_ectlwdad. C. Carlini et
: ) ; iBUOH al. 2005
(hidrotalcita) PrOH Tiempo de (86.4%) [71]
contacto: 20 g )
h /mol
Selectividad:
PrCHO
(30.45%), 1-
(o]
CuMgAl MeOH + 269 C _ PrOI;I F. Cheng et
(hidrotalcita) EtoH | MEOH:ELOH =1 (23.15%), al [60]
4:1 mol/mol iBuOH
(3.81%) y n-
BuOH
(6.75%)
Selectividad:
1-PrOH
375°C (18.6%),
HAP 1.50 Mgt%':'* MeOH:EtOH = iBUOH Bé_t%] Z[';%‘
2:1 V%/N% (13.1%) y n- '
BuOH
(11.3%)
Selectividad:
400 °C 1-PrOH
2h (5.96%), o
Hidrotalcita (Mg/Al) ME%HH* MeOH:EtOH= | PrcHO | 3“’[2'8]’ et
1:1 V%/N% (3.55%) y n- :
BuOH (10
.32%)
310°C Selectividad:
Hidrotalcita (Mg/Al) |  Etanol 6h n-BuOH Z f’“gé et
(83%) al. [66]
Hidroxiapatita Selectividad: T
(CalP) 1.65 Etanol 272 °C n-BuOH Tsuchida, et
) (70.7%) al. [46]
Hidrotalcita Etanol 200°C Se:fgﬂ‘g‘f_'ad' |.-C. Marcu,
(CuMgAl) Fase liquida (40.3%) et al. [51]
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3 JUSTIFICACION

La emision de gases de efecto invernadero es un problema grave a nivel
mundial. En México, las emisiones de CO, en 2021 fueron 418,348 megatoneladas y
se estima que esta cantidad aumentara cada afio debido al incremento de la poblacion
y al consumo de combustibles fosiles. Diversas alternativas han sido implementadas
para disminuir el consumo de combustibles fosiles, una de ellas es la produccion y uso
de biocombustibles. Los biocombustibles pueden ser obtenidos a partir de diferentes
materias primas renovables como el material lignoceluldsico proveniente de desechos
agricolas. El bioetanol y biometanol son de los principales alcoholes producidos a partir
de material lignocelulésico y que tienen gran potencial para aplicarlos como
biocombustibles, sin embargo, poseen una densidad energética inferior a la gasolina y
son solubles en agua, provocando problemas de separacion y corrosion. Alcoholes de
cadena superior como isobutanol y n-butanol poseen una densidad energética mas
cercana a la de la gasolina, una menor solubilidad en agua, esto sugiere que son
mejores candidatos para ser utilizados como biocombustibles.

Este trabajo de tesis tiene como objetivo principal estudiar la conversion
catalitica de etanol y metanol en un reactor por lotes y un reactor continuo utilizando
como catalizadores hidroxiapatita y una mezcla 6xidos de Mg y Al obtenidos a partir de
hidrotalcita, ademas de catalizadores metalicos de Cu incorporados en HAP y en la
mezcla de 6xidos de Mg y Al, y de Nb incorporados a los soportes de hidrotalcita. Con
la finalidad de elucidar las propiedades cataliticas de los catalizadores y su rol en la

distribucion de productos de reaccién obtenidos, se utilizaron diversas técnicas de
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caracterizacion como difraccion de rayos-X (XRD), espectroscopia infrarroja (FTIR),
espectroscopia Raman, fisisorcion de N2, desorcion a temperatura programada (TPD)
de dioxido de carbono (CO2) y amoniaco (NHz3), espectroscopia fotoelectronica de

rayos-X (XPS). Finalmente, se evalud el reuso de los catalizadores gastados.
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4 HIPOTESIS Y OBJETIVOS DEL PROYECTO

41 Hipétesis

La incorporacion de Cu en soportes de hidroxiapatita e hidrotalcita promoveran
un incremento en la actividad catalitica y rendimiento hacia isobutanol en la
condensacion de metanol y etanol en un reactor por lotes y en un reactor en continuo
mediante una catalisis heterogénea. La incorporacion de Nb promovera una variacion
en las propiedades acidas-basicas de los catalizadores de Cu/hidrotalcita que mejorara

la actividad catalitica de la condensacion de etanol a n-butanol.

4.2 Objetivo general

Producir alcoholes de cadena larga (isobutanol y n-butanol) mediante una
catalisis heterogénea a partir de etanol y metanol en presencia de catalizadores de Cu
soportados en hidroxiapatita e hidrotalcita. Ademas, estudiar el efecto de la
incorporacion de Nb en los catalizadores de Cu/hidrotalcita para la conversion de etanol

hacia n-butanol.

4.3 Objetivos especificos

a) Elucidar las propiedades fisicoquimicas de los catalizadores metélicos
soportados en HAP y HT por diferentes técnicas instrumentales como Difraccién de
Rayos-X, Espectroscopia Infrarroja, Espectroscopia Raman, Espectroscopia Infrarroja

por Transformada de Fourier mediante Reflectancia Difusa, Microcalorimetria de
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Adsorcidn, Fisisorcion de Nz, Desorcion a Temperatura Programada y Espectroscopia
Fotoelectronica de rayos-X.

b) Determinar el rol de la relacién molar de Ca/P y Mg/Al en los catalizadores
e hidroxiapatita e hidrotalcita, respectivamente, en la condensacion de etanol y metanol
en un reactor por lotes.

c) Establecer el efecto de la incorporacibn de Cu en hidroxiapatita e
hidrotalcita, en la condensacién de etanol y metanol en un reactor por lotes y en un
reactor continuo.

d) Determinar el efecto de la incorporacion de Nb en los catalizadores de

Cu/HT 3 para la auto condensaciéon de etanol a n-butanol.
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5 Metodologia experimental

5.1 Sintesis de soportes y catalizadores

5.1.1 Sintesis de hidroxiapatita

La sintesis de los soportes/catalizadores de hidroxiapatita se realizdé por el
método de co-precipitacion propuesto por T. Tsuchida et al. [46]. Se plantearon las
siguientes relaciones molares de Ca/P: 1.65, 1.67 y 1.70. En la sintesis se mezclaron
gota a gota una solucién 0.6 M de nitrato de calcio tetrahidratado (Ca(NOz3)2*4H20,
Sigma Aldrich) y una solucién de fosfato diaménico ((NH4)2HPOa4, Sigma Aldrich). La
concentracion del (NH4):HPO4 se ajustd para obtener una mezcla de Ca/P con las
relaciones molares propuestas. Se ajusto el valor del pH de la solucion a 10-11 con
(amoniaco acuoso, Sigma Aldrich) y se mantuvo bajo agitacion magnética a 80 °C toda
la noche. Posteriormente, el precipitado resultante se lavé vy filtré a vacié con agua
destilada abundante. El precipitado recuperado se seco a 140 °C en una estufa por 12
h y el polvo obtenido se calcin6 a 600 °C en una mufla por 2 h para obtener los
catalizadores de hidroxiapatita.

Los catalizadores de hidroxiapatita fueron nombrados como HAP 1.65, HAP

1.67 y HAP 1.70, de acuerdo con la relacion molar Ca/P con la que se sintetizaron.

5.1.2 Sintesis de mezcla de 6xidos de MgxAl,O; a partir de hidrotalcita

Los soportes/catalizadores de mezcla de 6xidos de MgxAlyO; a partir de la

descomposicidn térmica de materiales de hidrotalcita que se sintetizaron por el método
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de co-precipitacion [50] utilizando relaciones molares de Mg/Al de 3, 4 y 5. Se
mezclaron gota a gota una solucion 0.15 M de nitrato de magnesio hexahidratado
(Mg(NO3)2:6H20, Sigma Aldrich) y una solucién de nitrato de aluminio nonahidratado
(AI(NO3)3+9H20, Sigma Aldrich). La concentracion de Al(NOz)3*9H.O se ajustd para
obtener una mezcla Mg/Al con las relaciones molares propuestas. Después se agrego
gota a gota 25 mL de una soluciéon 1 M de carbonato de sodio (Na2COs, Sigma Aldrich).
La solucidn resultante fue sonicada por 20 min y se afiejo bajo agitacion a temperatura
ambiente por 1 h. Posteriormente se ajusto el valor de pH a 9-10 con una solucién 2
M de hidroxido de sodio (NaOH, Sigma Aldrich) y la mezcla se afiej6é por 1 h mas. El
precipitado final fue filtrado y lavado con agua desionizada caliente y una vez
recuperado, el precipitado se sec6 a 60 °C por 12 h y se calcindé a 500 °C por 4 h para
obtener la mezcla de 6xidos de MgxAl,O-.

Los catalizadores de mezclas de 6xidos obtenidos a partir de las hidrotalcitas
fueron nombrados como HT 3, HT 4 y HT 5, de acuerdo con la relaciéon molar Mg/Al

con la que se sintetizaron.

5.1.3 Sintesis de catalizadores de Cu soportado en hidroxiapatita

Los soportes de hidroxiapatita se sinterizaron por el método de coprecipitacion
utilizando una relacién molar Ca/P de 1.65, como indica la Seccién 5.1.1.

Los catalizadores de 10 y 15 wt.% de Cu soportados en hidroxiapatita con
relacion molar Ca/P de 1.65 se sintetizaron por el método de impregnacion humeda
incipiente con las cantidades de Cu mencionadas. Una vez se impregnaron los

soportes, se secaron a 60 °C toda la noche, se calcinaron a 400 °C por 2 h y se
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redujeron en un flujo de H2 a 400 °C por 2 h. Las muestras fueron nombradas como
Cu10o/HAP 1.65 y Cu4s/HAP 1.65 de acuerdo con el wt.% de Cu que se impregno en el

soporte de HAP 1.65, y de manera general seran nombrados Cux/HAP 1.65.

5.1.4 Sintesis de catalizadores de Cu soportado en hidrotalcita

Los soportes de mezcla de 6xidos de MgxAlyO; a partir de la descomposicion
térmica de materiales de hidrotalcita que se sintetizaron por el método de co-
precipitacion [50] utilizando relaciones molares de Mg/Al de 3 como se indico en la
Seccién 5.1.2.

Los catalizadores de 10 y 15 wt.% de Cu soportados en hidrotalcita con
relacion molar de Mg/Al de 3 se sintetizaron por el método de impregnacién humeda
incipiente. Una vez se impregnaron los soportes, se secaron a 60 °C toda la noche, se
calcinaron a 500 °C 4 h y se redujeron en un flujo de H2 a 400 °C por 2 h. Las muestras
fueron nombradas como Cu1o/HT 3 y Cu1s/HT 3 de acuerdo con el wt. % de Cu que se

impregnd y de manera general los catalizadores se nombraron como Cux/HT 3.

5.1.5 Sintesis de catalizadores de CuMgAl

Los catalizadores CuxMgAl se prepararon mediante el método de
coprecipitacion de una mezcla de 0.66 M (Mg(NO3)226H20, Sigma Aldrich), 0.22 M de
(AI(NO3)3*9H20, Sigma Aldrich) y de (Cu(NOs)2*3H20O, Sigma Aldrich). La
concentracion de Cu se ajusto para obtener 10 y 15 wt.% de este metal. La mezcla de

los precursores de Mg, Al y Cu se agito a 50 °C mientras se ajustaba el pH a 10
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mediante la adicion gota a gota de una mezcla de 1 M de (Na2COgs, Sigma Aldrich) y 2
M de (NaOH, Sigma Aldrich). La mezcla se envejecio con agitacion durante 3 h a 50
°C. El precipitado obtenido se lavo y filtr6 con agua destilada caliente y luego se secdé
en estufa a 60 °C durante la noche y se calcin6 a 500 °C durante 4 h en aire estatico.
Posteriormente, el catalizador se redujo en un reactor tubular con un flujo de 30 mL/min

de H2 a 400 °C durante 2 h.

5.1.6 Sintesis de catalizadores de Cu-Nb soportado en hidrotalcita

Los soportes de hidrotalcita se preparé mediante un método de coprecipitacion
[50], utilizando una relacion molar de Mg/Al de 3 (Seccion 5.1.2).

El niobio se soportd6 mediante impregnacion de humedad incipiente, utilizando
soluciones de hidrato de oxalato de Nb (V) y acido oxalico con valores de Nb de 0.5,
2.5y 5 wt%. Los solidos se secaron a 60 °C durante la noche y luego se calcinaron a
500 °C durante 4 h. Posteriormente, se incorpord 10 wt.% de Cu (Cu(NOz3)23H20,
Sigma Aldrich) a todos los catalizadores mediante impregnacion humeda incipiente.
Los catalizadores se secaron a 60 °C durante la noche, se calcinaron en aire estatico
a 500 °C durante 2 h y finalmente se redujeron a 400 °C durante 2 h en un flujo 30

mL/min de Ho.

5.2 Caracterizacién de los soportes y catalizadores
Con el objetivo de estudiar las propiedades fisicoquimicas, texturales y

morfologicas de los soportes y catalizadores sintetizados, se realizd la siguiente
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caracterizacion:

5.2.1 Difraccion de rayos-X (XRD)

Los patrones de difraccion de rayos-X se obtuvieron utilizando un difractémetro
Bruker D2 Phaser con una fuente de radiacion de Cu K, (1 = 1.5418 A) con un ajuste
de potencia de 40 kV y 20 mA. Las estructuras cristalinas se obtuvieron dentro un
angulo de Bragg 26 de 5 a 90°, con una velocidad de exploracién de 1°/min. El equipo
fue proporcionado por el Laboratorio de Materiales Il de la Facultad de Ciencias

Quimicas de la Universidad Autonoma de Nuevo Ledn (UANL).

5.2.2 Fisisorcion de N;

El area superficial especifica (m?/g) y el tamafio de poro se determinaron
mediante el método de Brunaeur-Emmet-Teller (BET) y el método de Barrett-Joyner-
Halenda (BJH) utilizando las isotermas de adsorcion/desorcion de nitrogeno a -196 °C
en un Micromeritics TriStar Il Plus proporcionado por el Laboratorio de Materiales Ill de

la FCQ de la UANL.
5.2.3 Espectroscopia Infrarroja por Transformada de Fourier (FTIR)

Las estructuras moleculares de los catalizadores sintetizados se investigaron
mediante espectroscopia infrarroja por transformada de Fourier. Los espectros FTIR
se recolectaron en un espectrometro ALPHA |l FT-IR (Bruker), promediando 32
escaneos entre 4000 y 400 cm™. El equipo fue proporcionado por el Laboratorio de

Materiales Ill de la FCQ de la UANL.
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5.2.4 Espectroscopia Raman

Para complementar el estudio molecular superficial de los catalizadores
sintetizados, se utilizd espectroscopia Raman. Los espectros Raman fueron
recolectados utilizando un espectrometro Raman XploRA ONE (HORIBA Jobin Yvon).
El espectrometro Raman fue proporcionado por el Laboratorio de Materiales Il de la

FCQ de la UANL.

5.2.5 Espectroscopia Infrarroja por Transformada de Fourier mediante

Reflectancia Difusa (DRIFTS)

La espectroscopia DRIFTS se realizé en un espectrémetro Bruker Vector 22
FTIR equipado con una camara de reaccion de alta temperatura Thermo Scientific
Praying Mantis (modelo DRA-2). Se llevo a cabo la adsorcion de CO- y piridina para
estudiar la naturaleza de los sitios basicos y acidos en los catalizadores. Antes de los
experimentos CO2-DRIFTS in-situ y piridina-DRIFTS in-situ, las muestras se calentaron
a 400 °C durante 2 h antes de enfriarlas gradualmente. Los fondos espectrales se
recolectaron durante el proceso de enfriamiento a diferentes temperaturas desde 400
a 25 °C para el estudio de desorcion a temperatura programada. La adsorcion de CO2
y piridina se realizé durante 0.5 h a temperatura ambiente, seguidas de 0.5 h de purga
en flujo de N2 antes de recolectar los espectros. Una vez finalizada la purga, se llevo a
cabo un proceso de desorcion a diferentes temperaturas desde 25 a 400 °C, en las

cuales se recolectaron espectros. El equipo de DRIFTS fue facilitado por Laboratorio
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de Sintesis de Reacciones Cataliticas y Termodinamica de Superficies de la Facultad

de Ciencias Quimicas de la Universidad Autonoma de San Luis Potosi (UASLP).

5.2.6 Microcalorimetria de Adsorcion

Los calores diferenciales de adsorcion de CO2 y la cobertura total de CO2 se
midieron a 200 °C utilizando un microcalorimetro de flujo de calor diferencial tipo Tian-
Calvet que fue facilitado por el Laboratorio de Sintesis de Reacciones Cataliticas y

Termodinamica de Superficies de la Facultad de Ciencias Quimicas de la UASLP [73].

5.2.7 Desorcion a Temperatura Programada (TPD)

Los analisis de Desorcion a Temperatura Programada (TPD) de CO2 y NH3 se
llevaron a cabo en un Autochem Il (Micrometrics). La muestra se colocé en un reactor
tubular de cuarzo y pretratado a 500 °C con una rampa de 10 °C/min por 20 min bajo
un flujo de He de 50 mL/min. Después, se llevo a cabo un proceso de reduccién a 400
°C con una rampa de 10 °C/min por 2 h, después se enfrio a 60 °C y se expuso la
muestra a un flujo de CO2y 10% NHs/He (V/V) por 15 min. EI CO2 o NHj3 fisisorbido fue
removido con un flujo de He de 50 mL/min. Después, la muestra se calent6 a 30 °C/min
hasta 600 °C y el CO2 y NH3 desorbido fue monitoreado por un CG-TCD. Los analisis
fueron realizados en los Servicios Centrales de Apoyo a la Investigacion (SCAI) de la

Universidad de Malaga.
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5.2.8 Reduccién a Temperatura Programa (H—~TPR)

La Reduccion a Temperatura Programada se realizé en un equipo AutoChem
lIl (Micrometrics). El catalizador se pretrato a 500 °C por 2 horas en un flujo de He de
50 m L/min. Después de enfriarse a 60 °C, se utilizdé un flujo de H2 a 50 mL/min. Se
incrementod la temperatura y el H> consumido fue medido por un CG-TCD. Los analisis

fueron realizados el SCAI de la Universidad de Malaga.

5.2.9 Espectroscopia Fotoelectronica de rayos-X (XPS)

Los datos de Espectroscopia de Fotoelectrones de rayos-X se recopilaron
utilizando un espectrometro de Physical Electronics PHI 5700 con radiacion no
monocromatica de Mg-Kq (300 W, 15 kV, 1253.6 eV), para el analisis de las sefales de
nivel central de los elementos estudiados y con un detector multicanal. Los analisis

fueron realizados el SCAI de la Universidad de Malaga.

5.3 Condensacién de alcoholes de cadena corta a biocombustibles
La condensacion de alcoholes de cadena corta (etanol, metanol y 1-propanol)

se realiz6 en los siguientes sistemas de reaccidn con las condiciones que se indicaran:

5.3.1 Condensacion de MeOH + EtOH, EtOH y MeOH + 1-PrOH en un reactor por

lotes a presion autégena

Para la Seccion 6.1 donde se discutiran los resultados del efecto de la

variacion de la relacion molar de Ca/P y Mg/Al utilizada en los catalizadores de
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hidroxiapatita e hidrotalcita, respectivamente, las reacciones se llevaron a cabo de la

siguiente manera:

Las reacciones por lotes se llevaron a cabo en un reactor de acero inoxidable
con un vaso de teflén de 150 mL bajo agitacion magnética (350 rpm). Se disolvié 34
mmol de NaOH en una mezcla de MeOH:EtOH con una relacién molar de 14.4:1 (10
mL de MeOH y 1 mL de EtOH) o una mezcla de MeOH:1-PrOH (10 mL de MeOH y 1
mL de 1-PrOH) o en 11 mL de EtOH, de acuerdo con la reaccién realizada y como se
indicara en la discusion de los resultados. Los catalizadores se tamizaron para tener
particulas entre 30 y 40 mm y a la reaccion se agregé 16, 50, 100 o 200 mg de
catalizador previamente activado con un proceso de calcinacion a 600 °C los
catalizadores de HAP y a 500 °C los catalizadores de HT. El reactor se purgd con
nitrégeno y la reaccion se llevo a cabo a 180 °C por 2 h a presion autégena. NOTA: la
presion dentro del reactor incrementé al aumentar la temperatura alcanzando valores
entre 13 a 19 atm a 180 °C. Los valores de presidn alcanzados durante las reacciones
estan resumidos en la Tabla A. 1 en el Apéndice A. Los productos de reaccion fueron
centrifugados, separados y analizados en un cromatégrafo de gases (CG-FID)
utilizando un GC Shimadzu-2014 gas chromatograph (Shimadzu Corporation) con una
columna capilar SH-Rxi-5ms (15 m, 0.25 mm, espesor de pelicula 0.25 pym), el
cromatografo de gases estaba equipado con un detector de ionizacion de flama (FID).

Ademas, se realizaron experimentos de reuso de catalizador con HAP 1.65 y
HT 3. Los catalizadores gastados se secaron a 60 °C por 12 h y se utilizaron en reaccién

a las mismas condiciones del primer uso que sera llamado Ciclo 1.
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5.3.2 Condensacion de metanol y etanol en un reactor por lotes en fase liquida

Para las reacciones que se discutiran en las Secciones 6.2 y 6.3, la
condensacion de MeOH y EtOH se realizé reactor por lotes de acero inoxidable con un
sistema de auto-muestreo (lberfluid). Para la reaccién se utilizaron 200 mg de
catalizador en forma de polvo (0.106-0.125 mm) previamente activado (Secciones
5.1.3,5.1.4 y 5.1.5), 100 mL de MeOH, 10 mL de EtOH y 34 mmol de NaOH. Antes de
la reaccidn, el reactor se purg6 con nitrégeno. La reaccion se realizé a 180 °C bajo
agitaciéon magnética (800 rpm) a presion autégena o presurizada con N2 (30 atm). El
perfil de reaccion se siguié recolectando muestras cada hora por 6 h y enfriandolas
rapidamente a 0 °C. Las muestras tomadas se diluyeron con 1-pentanol y se utilizo 1-
3-diclorobenceno como estandar interno, y se almacenaron en viales sellados para ser
posteriormente se analizaron por cromatografia de gases utilizando un Cromatografo
de Gases Shimadzu modelo GC 14 A (Shimadzu Corporation) equipado con una
columna capilar de silice fundida TRB-14 (30 m, 0.25 mm, espesor de pelicula: 1.2 ym)

y detector FID.

5.3.3 Condensacion de metanol y etanol en un reactor por lotes en fase gas

Para las reacciones que se discutiran en las Secciones 6.3, las reacciones
cataliticas se llevaron a cabo en un sistema de reactor por lotes de acero inoxidable
con agitador mecanico (lberfluid) con un controlador PLC (PID). Se introdujo al reactor
una mezcla con una relacion molar de 14,4:1, (100 mL:10mL), y posteriormente 200

mg del catalizador previamente activado (Secciéon 5.1.5). Antes de la reaccion, el
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reactor se purgd con nitrégeno y se dejo una presién atmosférica dentro del reactor,
posteriormente, se calent6 a 180 °C bajo agitacidn (800 rpm). Las muestras de reaccion
se tomaron cada hora con un sistema de toma de muestra semiautomatico, las cuales
se condensaron a 0 °C, se mezclaron con 1,3-diclorobenceno como estandar interno y
pentanol como disolvente. Las muestras se analizaron mediante cromatografia de
gases utilizando un Cromatografo de Gases Shimadzu modelo GC 14 A (Shimadzu
Corporation) equipado con una columna capilar de silice fundida TRB-14 (30 m, 0.25
mm, espesor de pelicula: 1.2 ym) y detector FID. La presidén autégena de la reaccion

alcanzo valores cercanos a las 20 atm.

5.3.4 Condensacion de etanol en un reactor por lotes en fase liquida

La condensacion de etanol en un sistema por lotes se realizé en un reactor de
acero inoxidable con 100 mL de etanol y 200 mg (0.106-0.125 mm) de catalizador en
polvo previamente activado (Seccién 5.1.6). La reaccién se llevo a cabo a 180 °C con
agitacion a 800 rpm y presurizado con 30 atm de N2. S tomaron muestras cada hora
por 6 horas, se disolvieron con 1-pentanol y se utilizé 1-3-diclorobenceno como
estandar interno. Las muestras se analizaron por cromatografia de gases utilizando
Cromatografo de Gases Shimadzu modelo GC 14 A (Shimadzu Corporation) equipado
con una columna capilar de silice fundida TRB-14 (30 m, 0.25 mm, espesor de pelicula:

1.2 ym) y detector FID.
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5.3.5 Condensacion de metanol y etanol en un reactor de lecho fijo

La condensacion de MeOH y EtOH (10:1, V/V) se llevdé a cabo a presion
atmosférica en un reactor metalico de lecho empacado con un diametro interno de 9.1
mm. Se utilizaron 200 mg de catalizador tamizado (0.71-0.85 mm) diluido con carburo
de silicio (SiC, VWR Chemicals) hasta 3 mL. Los catalizadores se redujeron in situ a
400 °C durante 2 h, utilizando un flujo de H2 de 50 mL/min y una rampa de
calentamiento de 5 °C/min. Después de enfriar a 300 °C, las reacciones se realizaron
a 300, 350, 400, 450 y 500 °C, a presion atmosférica con un flujo de alimentacién liquida
de 0.1 mL/min y un flujo de N2 de 30 mL/min. Las muestras liquidas se tomaron cada
1 h y se analizaron con un Ccromatdgrafo de Gases Shimadzu modelo GC 14 A
(Shimadzu Corporation) equipado con una columna capilar de silice fundida TRB-14

(30 m, 0.25 mm, espesor de pelicula: 1.2 ym) y detector FID.

5.3.6 Condensacion de etanol en un reactor de lecho fijo

La condensaciéon de etanol se llevd a cabo en un reactor de lecho empacado
de diametro interno de 9.1 mm. Se utilizaron 200 mg de catalizador granulado
(0.71-0.85 mm) dentro del reactor y se diluyeron con carburo de silicio (SiC, VWR
Chemicals) hasta 3 mL para estos estudios de reaccion. Los catalizadores se redujeron
in situ durante 2 h a 400 °C utilizando un flujo de H> de 50 mL/min y una rampa de
calentamiento de 5 °C/min. Las reacciones se llevaron a cabo a 150, 200, 250, 300 y
350 °C a presidn atmosférica con un flujo de alimentacion de liquido de 0.1 mL/min y

un flujo de N2 de 30 mL/min después de enfriar a 150 °C. Las muestras liquidas se
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recogieron cada 60 minutos y se analizaron mediante un CG Shimadzu modelo GC 14
A (Shimadzu Corporation) equipado con una columna capilar de silice fundida TRB-14
(30 m, 0.25 mm, espesor de pelicula: 1.2 ym) y detector FID.

Después de recuperar el catalizador, secarlo a 60 °C durante la noche y
caracterizarlo mediante fisisorcion de N2 y XPS, los estudios de reuso se llevaron a

cabo a la temperatura 6ptima de reaccion.
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6 Hidroxiapatita e hidrotalcita en la condensacién
de alcoholes de cadena corta: efecto de la relacién
molar de Ca/P y Mg/Al

Los catalizadores de hidroxiapatita e hidrotalcita fueron sintetizados y activados como

lo indican las Secciones 5.1.1y 5.1.2.

6.1 Resultados de caracterizacion

6.1.1 Difraccion de rayos-X de los catalizadores de hidroxiapatita e hidrotalcita

La Figura 3 muestra los patrones de difraccion de rayos-X de los catalizadores
de HAP 1.65, HAP 1.67 y HAP 1.70 sintetizados por el método de co-precipitacion. Se
determind la presencia de patrones de difraccion asignados a la fase cristalina de
hidroxiapatita de acuerdo con la tarjeta JCPDS 09-0432 [45,63,74,75]. Estos resultados
indican que al someter los catalizadores sintetizados de diferentes relaciones molares
de Ca/P a un proceso térmico a 600 °C por 2 h, se obtiene la formacion de una unica

fase cristalina de CaxPyO; asociada a la hidroxiapatita [46].
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Figura 3. Patrones de difraccion de rayos-X de catalizadores de hidroxiapatita 1.65,

1.67 y 1.70 calcinados a 600 °C por 2 h

La Figura 4 muestra los patrones de difraccion de los catalizadores de HT 3,
HT 4 y HT 5 sintetizados por el método de co-precipitacion. Se identific6 una mezcla
de fases de MgO (JCPDS 65-0476) y MgAI>O4 (JCPDS 04-008-1061) caracteristicas
de materiales hidrotalcitas calcinados a altas temperaturas (500 °C) [50,76-78].
Ademas, no se encontro la sefal caracteristica de la intercapa de la hidrotalcita
alrededor de 10° a 286, indicando que la intercapa colapsé por completo a las
condiciones de sintesis utilizadas dando paso a la formacion de la mezcla de 6xidos de
MgxAlyO; [50]. Los difractogramas mostraron que a menor relacion molar de Mg/Al, se
tuvo una preferencia a la formacién del plano cristalino (440) de la espinela MgAI>Oa,
el cual desaparece al aumentar la relacién molar, dando paso a la formacién del plano

cristalino (220) de la espinela.
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Figura 4. Patrones de difraccion de rayos-X de catalizadores de hidrotalcita 3, 4 y 5 calcinados a 500
°C por 4
6.1.2 Area superficial especifica (SSA) y distribucién de tamano de poro de los

catalizadores de hidroxiapatita e hidrotalcita

La Tabla 2 resume los resultados de area superficial especifica calculada por
el método BET y tamarfio de poro calculado por el método BJH de los catalizadores de
HAP 1.65, 1.67 y 1.70, HT 3, 4 y 5. Los catalizadores de HAP mostraron valores de
SSA de 31-36 m?/g, lo cual coincide con lo reportado por la literatura para materiales
de hidroxiapatita sintetizados por el método de co-precipitacion [46,79]. El tamaio de
poro promedio presentado por la HAP 1.65, 1.67 y 1.70 esta en un rango de 20-22 nm,
caracteristicos de materiales mesoporosos segun la Unién Internacional de Quimica
Pura y Aplicada (IUPAC), que clasifica a los materiales mesoporosos a aquellos que

tienen poros con diametros entre 2 y 50 nm [80]. No se determin6 ninguna relacion
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entre el area superficial especifica y el tamafo de poro de los catalizadores de HAP

con la relacion molar Ca/P seleccionada para la sintesis.

Por otra parte, los catalizadores de HT 3, HT 4 y HT 5 mostraron SSA de 123.9,
91.4 y 78.4 m?/g, respectivamente (Tabla 2). La disminucion en el SSA al incrementar
la relacion molar de Mg/Al se asocia a la mayor sustitucion de iones de Mg?* por iones
de AI>* al aumentar la cantidad de Mg en la sintesis, teniendo un efecto en el area
superficial especifica obtenida por el método BET. Esta reduccién en la SSA al
incrementar la relacion molar de Mg/Al coincide con lo reportado anteriormente por
otros autores [50]. Los catalizadores de HT no mostraron una variacién significativa en
la distribucién de tamafio de poro al cambiar la relacion Mg/Al en la sintesis (6-8 nm).
Ademas, el tamafio de poro de los tres catalizadores de HT estd en un rango

caracteristico de materiales mesoporosos segun la [UPAC [80].

Tabla 2. Area superficial especifica y tamafio de poro de los catalizadores de HAP
1.65,1.67y 1.70, HT 3, 4 y 5 por fisisorcion de N>
Area superficial especifica Tamario de poro promedio

Catalizador

(m?/g) (nm)

HAP 1.65 33.9 22.0

HAP 1.67 36.0 21.4

HAP 1.70 31.4 20.0
HT 3 123.9 6.4
HT 4 91.4 8.1
HT 5 78.2 7.7

6.1.3 Modos vibracionales de M-O en catalizadores de hidroxiapatita e

hidrotalcita por Espectroscopia Infrarroja y Raman

Los espectros de IR de los catalizadores de hidroxiapatita se muestran en la

Figura 5. Las bandas IR correspondientes a los modos vibracionales a las especies

37



trivalentes anionicas de fosfatos de la HAP a 1092 y 1026 cm™ (v; PO3™), 963 cm’
(v, PO37), 633, 602 y 561 cm™ (v, PO3~) [81-83]. La presencia de estos modos de
vibracion correspondientes a los grupos fosfato sugiere que los sitios acidos se
encuentran en la estructura de los catalizadores de hidroxiapatita. La intensidad relativa
de las bandas asociadas con los grupos fosfato aument6é con la disminucion de la
relacion molar Ca/P, lo que sugiere que estas especies son mas abundantes a una

menor relaciéon Ca/P.

Absorbancia (u.a)

1400 1200 1000 800 600 400
Numero de onda (cm’l)

Figura 5. Espectros de FTIR de los catalizadores de HAP 1.65, HAP 1.67 y HAP 1.70 calcinados a 600
°Cpor2h

Asimismo, la Figura 6 muestra los espectros Raman de los catalizadores de
hidroxiapatita, en donde se observa un pico fuerte a 961 cm™ (v, PO3™), esto esta
asociado con el modo de estiramiento simétrico del fosfato tetraédrico. Ademas, se

identificaron picos asignados a los modos vibracionales al modo de estiramiento

asimétrico del grupo fosfato a 1075, 1047 y 1027 cm™ (v3 PO3™). Los picos a 608, 589
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y 576 cm™ (v, PO3~) corresponden al modo vibracional de flexion triple degenerada del
grupo fosfato (O-P-0) [82,84]. En combinacion con los resultados de IR, estos modos
de vibraciéon presentados en todos los catalizadores de hidroxiapatita estan
relacionados con la presencia de sitios acidos (Lewis) y basicos (Brgnsted-Lowry y
Lewis). La naturaleza de los sitios acidos y basicos sera discutida en la seccion de

estudios de adsorcion de piridina y CO2 por medio de analisis DRIFTS.
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Figura 6. Espectros Raman de los catalizadores de HAP 1.65, HAP 1.67 y HAP 1.70 calcinados a 600
°C por 2 h a temperatura ambiente

En la Figura 7 se muestran los espectros de IR de los catalizadores de
hidrotalcita y se observa una banda ancha a 3443 cm™ atribuida a los modos
vibracionales de los grupos OH™ enlazados a Mg y Al. También, se observaron sefales

asociadas a modos vibracionales a especies carbonatos (v CO3~) a 1347 cm™.

Finalmente, los espectros de FTIR mostraron una banda a 766 cm™ asociado a la
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flexion de los enlaces O — M — O [85—88]. La presencia de bandas asignadas a enlaces
metal-oxigeno indica la existencia de sitios basicos (MgO) o sitios acidos (Al2O3). Estas

especies de 6xidos (MgO) se identificaron por difraccion de rayos-X como se menciono

anteriormente.
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Figura 7. Espectros de FTIR de los catalizadores de HT 3, HT 4 y HT 5 calcinados a 500 °C por4 h a
temperatura ambiente

La Figura 8 muestra los espectros de espectroscopia Raman de los
catalizadores de hidrotalcita donde se observé una sefal asignada a los modos
vibracionales de estiramiento simétrico de los grupos carbonatos (v, C037) a 1055 cmr
. Ademas, las bandas a 466 y 547 cm™ se asignan a las especies Al-O-Al, Mg-O y
Al-O-Mg [89]. Los resultados de espectroscopia Raman confirman la presencia de los
modos vibracionales de M-O demostrados por espectroscopia infrarroja, confirmando

asi la presencia de sitios basicos (MgO) y sitios acidos (Al2O3) en los catalizadores de
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mezclas de Oxidos obtenidos a partir de la hidrotalcita. Un aumento significativo en la
intensidad al aumentar la relacion molar Mg/Al podria indicar que la presencia de 6xidos

de Mg o Al es mas abundante a mayor Mg/Al.

HT 4
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Figura 8. Espectros Raman de la mezcla de 6xidos de Mg-Al obtenidos a partir de la calcinacion a 500
°C por 4 h a temperatura ambiente de HT 3, HT 4 y HT 5

6.1.4 Adsorcion de CO: por microcalorimetria en los catalizadores de

hidroxiapatita e hidrotalcita

En la Tabla 3 se resumen los datos de adsorcion de CO2 de microcalorimetria
de los catalizadores de HAP 1.65, 1.67, 1.70 y de HT 3, 4 y 5. La Figura 9 muestra los
calores diferenciales vs. la cobertura de CO adsorbido a 200 °C en los catalizadores
HAP 1.65, HAP 1.67 y HAP 1.70. La cobertura de sitios basicos total demostrada
sugiere que a mayor relacion molar de Ca/P, mayor cantidad de sitios basicos: Ca/P

1.65: 12.6 ymol/g < Ca/P 1.67: 13.8 ymol/g < Ca/P 1.70: 22.6 pymol/g. Esto se debe a
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que al incrementar la relacion Ca/P se incrementan las especies de Ca que dan las
propiedades basicas a los catalizadores. T. Tsuchida, et al. (2008) reportaron un
comportamiento similar: a menor relacion molar de Ca/P, menor cantidad de sitios
basicos y a mayor relacion molar, mayor cantidad de sitios basicos [46]. Los
catalizadores de HAP 1.65 y HAP 1.67 mostraron sitios basicos de fuerza fuerte (Qads
> 150 kd/mol), mientras que todos los catalizadores de HAP 1.65, 1.67 y 1.70 mostraron
sitios basicos de fuerza intermedia (Qags 100-150 kJ/mol). Ademas, los tres
catalizadores presentaron una notable presencia de sitios basicos de fuerza débil (Qads
< 100 kJ/mol). La variacion de la relacion molar de Ca/P tuvo un efecto en las
propiedades basicas de los catalizadores de hidroxiapatita, lo que sugiere que tendra

un impacto en la distribucion de productos cuando se empleen en la reaccién

planteada.
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Figura 9. Calor diferencial vs. cobertura de CO2 adsorbido en HAP 1.65, 1.67 y 1.70 a 200 °C por
microcalorimetria de adsorcion
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La Figura 10 muestra los calores diferenciales vs la cobertura de CO:
adsorbido a 200 °C en los catalizadores HT 3, HT 4 y HT 5. La cobertura de sitios
basicos totales de los catalizadores de HT incremento al variar la relacion molar de
Mg/Al: HT 3: 275.3 ymol/g > HT 5: 409.3 pmol/g> HT 4: 411.3 pmol/g. El incremento
de la cobertura total de adsorcién de CO- se debe a la mayor incorporacion de Mg?* al
aumentar la relacion Mg/Al durante la sintesis, lo que le da mayores propiedades
basicas al catalizador [50]. Los catalizadores de HT 3, 4 y 5 solo mostraron sitios de
fuerza intermedia (Qags 100-150 kd/mol) y débil (Qags < 100 kd/mol)., especialmente
atribuidas a las especies de Mg?*. La cantidad de sitios basicos de fuerza intermedia
increment6 al aumentar la relacion Mg/Al: Mg/Al 3: 60.64 uymol/g < Mg/Al 4: 212.2
pumol/g < Mg/Al 5: 262.7 ymol/g. Todos los datos de la microcalorimetria de adsorcion

de CO2 a 200 °C estan resumidos en la Tabla 3.

160 o . .
Sitios basicos de fuerza intermedia
1o, ° o Qqags 100-150 kJ mol”
140 < o)
o i
- o
=}
= 4l Po
- 120 o
2
= o
=
P 100 + o 5
el u]
&
= 80 - Sitios basicos de fuerza débil 5
_; 4 Qads< 100 kJ mol”
5 o
60 < o
{ OHT3
HT 4
407 onrs o
20 T S e I e I E e N BN s e e e
0 50 100 150 200 250 300 350 400

Cobertura de CO, (umol g’

Figura 10. Calor diferencial vs. cobertura de CO2 adsorbido en HT 3, 4 y 5 a 200 °C por
microcalorimetria de adsorcion
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Tabla 3. Distribucién de basicidad de los catalizadores HAP y HT a partir de mediciones de adsorcion
de CO2 por microcalorimetria

Cobertura de

Cobertura Cobertura de sitios basicos de Cobertura de

. total de ” . sitios basicos
Catalizador adsorcién de sitios basicos _ fuerza. de fuerza débil
CO> (umol/g) fuertes (umol/g) intermedia (umol/g)
(umol/g)
HAP 1.65 12.6 0.18 0.73 11.65
HAP 1.67 13.8 0.10 0.38 13.29
HAP 1.70 22.6 - 1.17 21.45
HT 3 275.3 - 60.64 214.66
HT 4 411.3 - 212.2 199.1
HT 5 409.3 - 262.7 146.6

6.1.5 Naturaleza de sitios basicos por adsorcion de CO2-DRIFTS

Los espectros DRIFTS de la adsorcion de CO2 en los catalizadores de
hidroxiapatita con relaciones molares de Ca/P 1.65, 1.67 y 1.70 se muestran en las
Figuras 11, 12 y 13, respectivamente. En los espectros de los tres catalizadores se
identificaron modos vibracionales a =1707 cm™" que son asignadas a la formacién de
especies de carbonatos mono dentados superficiales (Ca-O). Esto sugiere la
presencia de sitios basicos de naturaleza Brensted-Lowry en la superficie de los
catalizadores de hidroxiapatita [90]. Ademas, las bandas a 1604 cm" asignadas a los
sitios carbonatados bidentados indica la presencia de los pares acidos-basicos
(PO-0OH o Ca?*-0OH") en los tres catalizadores de hidroxiapatita. Adicionalmente, los
modos vibracionales a =1467 cm™ y =1522 cm™' demuestran la presencia de sitios
basicos de naturaleza Lewis [49]. Ademas, el estudio de desorcion a temperatura
programada demostré que la mayoria del CO2 adsorbido en los sitios de los
catalizadores se desorben en un rango de 200-300 °C, correspondiente a los sitios de
fuerza débil, los cuales fueron identificados por microcalorimetria de adsorcion de COa..

Por otra parte, la intensidad de los modos vibracionales asignados a la presencia de
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sitio basicos de naturaleza Brgnsted-Lowry (=1707 cm™), sugiere que este tipo de sitios

se encuentran en mayor abundancia en los tres catalizadores de hidroxiapatita.
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Figura 11. Adsorcién de CO2 en HAP 1.65 y desorcion a temperatura programada; los espectros de
DRIFTS se recolectaron a 25, 100, 200, 300, 350 y 400 °C
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Figura 12. Adsorcién de CO2 en HAP 1.67 y desorcion a temperatura programada; los espectros de
DRIFTS se recolectaron a 25, 100, 200, 300, 350 y 400 °C
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Figura 13. Adsorcién de CO2 en HAP 1.70 y desorcién a temperatura programada; los espectros de
DRIFTS se recolectaron a 25, 100, 200, 300, 350 y 400 °C

6.1.6 Naturaleza de sitios acidos por adsorcion de piridina-DRIFTS

Los espectros DRIFTS de los catalizadores de HAP 1.65, 1.67 y 1.70
expuestos a piridina a temperatura ambiente y desorbidas a temperaturas crecientes
de 25, 100, 200, 300, 350 y 400 °C, se muestran en las Figuras 14,15y 16. La piridina
adsorbida en los catalizadores de hidroxiapatita dio como resultado bandas en =1597,
1576 y 1444 cm™', caracteristicas de la coordinacion de tipo Lewis con la superficie de
estos catalizadores [90]. Estas bandas son asignadas a sitios acidos de Lewis
intermedios y débiles de la hidroxiapatita (HPOZ™). Esto es corroborado en el proceso

de desorcion de piridina a temperatura programada, la banda en 1597 cm™' se desorbe
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completamente en 300 °C indicando sitios acidos de fuerza intermedia. Este

comportamiento también se demostro en los catalizadores de HAP 1.67 y HAP 1.70.
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Figura 14. Adsorcion de piridina en HAP 1.65 y desorcion a temperatura programada;

los espectros de DRIFTS se recolectaron a 25, 100, 200, 300, 350 y 400 °C
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Figura 15. Adsorcién de piridina en HAP 1.67 y desorcion a temperatura programada; los espectros de
DRIFTS se recolectaron a 25, 100, 200, 300, 350 y 400 °C
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Figura 16. Adsorcion de piridina en HAP 1.70 y desorcion a temperatura programada;

los espectros de DRIFTS se recolectaron a 25, 100, 200, 300, 350 y 400 °C

6.2 Resultados de reaccion

6.2.1 Codensacion de MeOH y EtOH: prueba en blanco

Para evaluar el rol del NaOH en la reaccién se llevo a cabo una reaccién en
blanco donde se evalud la conversion de metanol y etanol con una relacion molar
MeOH:EtOH 14.4:1, 34 mmol de NaOH a 180 °C por 2 h, sin ningun catalizador. Los
resultados de reaccion demostraron una nula conversion de etanol y, ademas, por
cromatografia de gases en fase liquida no se determiné ningun alcohol de cadena larga
como isobutanol, n-butanol o 1-propanol como producto de reaccion. Aunque en la

prueba en “blanco” no se demostré una conversion de etanol a ningun producto,
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diversos autores han reportado que el NaOH es activo en la transferencia de H de
alcoholes por una deshidrogenacion, lo que implicaria que su uso en reaccion con los
catalizadores propuestos tendria una sinergia para mejorar la actividad catalitica

[91,92].

6.2.2 Condensacion de metanol y etanol en un reactor por lotes: efecto de la

relacion molar de Ca/P y Mg/Al

Los catalizadores de hidroxiapatita e hidrotalcita fueron evaluados en la
conversion catalitica de metanol y etanol con una relacién molar MeOH:EtOH 14.4:1,
34 mmol de NaOH, 16 mg de catalizador a 180 °C por 2 h a presion autégena. En la
Figura 17 se muestra la conversion de etanol y la selectividad hacia isobutanol, n-
butanol y 1-propanol con catalizadores de HAP 1.65, 1.67 y 1.70. Los resultados de
reaccion mostraron que la conversion de EtOH disminuy6 al incrementar la relacion
molar de Ca/P: HAP 1.70: 25% < HAP 1.67: 31% < HAP 1.65: 62%. Este efecto se
debe a que la conversion de EtOH es atribuida principalmente a la deshidrogenacion
de EtOH en presencia de sitios de basicos de fuerza fuerte [63,93-95]. Por
microcalorimetria de adsorcion de CO2 (Tabla 3) se determind que la presencia de este
tipo de sitios disminuy6 al incrementar la relacion Ca/P, por lo que explicaria por que la
conversion de EtOH decrecid al aumentar la relacion Ca/P.

La deshidrogenacion de EtOH y MeOH hacia acetaldehido y formaldehido,
respectivamente, es el primer paso en la reaccion de tipo Guerbet [58]. El producto de
la condensacion aldolica de acetaldehido y formaldehido es 1-propanol; el segundo

paso en la reaccion de tipo Guerbet. Esta reaccién ocurre en presencia de los sitios
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pares acidos-basicos como POH-OH- o0 Ca?*-0H-. Estos sitios fueron identificados por
DRIFTS con adsorcion de CO2 [45,46,90,96]. Los resultados mostraron que la
selectividad hacia 1-PrOH fue del 35 y 28% con los catalizadores de HAP 1.65 y HAP
1.67, respectivamente. F. Cheng et al. reportaron que la selectividad hacia 1-propanol
e isobutanol incrementa en presencia de catalizadores con mayor cantidad de sitios
basicos y menor cantidad de sitios acidos [60], corroborando asi el comportamiento
obtenido en estos resultados. La identificacion de 1-PrOH como intermediario de
reaccion por cromatografia de gases confirma la ruta de reaccion de la condensacion
Guerbet previamente reportada en la literatura [58].

La selectividad hacia isobutanol fue del 16 y 11% con HAP 1.65 y HAP 1.67.
Este producto de reaccidn es resultado de la condensacion alddlica entre propanal y
formaldehido, los cuales son obtenidos a partir de la deshidrogenacion de 1-PrOH vy
metanol [58]. Los resultados muestran que al disminuir la selectividad hacia 1-PrOH,
también decrece la selectividad a iBuOH, indicando que la formacién de los aldehidos
a partir de la deshidrogenacién de EtOH y MeOH y que posteriormente se convierten
en 1-PrOH, es uno de los pasos limitantes para incrementar la selectividad hacia iBuOH
[97]. Ademas, los tres catalizadores, HAP 1.65, HAP 1.67 y HAP 1.70, demostraron
selectividades hacia n-BuOH del 49, 62 y 100 %, respectivamente, siendo este isdbmero
del butanol, el principal producto de reaccion con los tres catalizadores de hidroxiapatita
propuestos. Los resultados mostraron que la selectividad hacia n-BuOH increment¢ al
aumentar la relacion molar de Ca/P. Esta tendencia puede deberse al aumento de sitios
basicos de fuerza intermedia y débil (resultados mostrados por microcalorimetria de

adsorcion de COz), dichos sitios tienen una mayor actividad hacia reacciones de
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dimerizacion de dos moléculas de EtOH y a reacciones de auto-condensacion de EtOH.
Esta tendencia, donde a mayor cantidad de sitios basicos, mayor selectividad hacia n-
butanol, fue reportada también por otros autores que usaron catalizadores de
hidroxiapatita e hidrotalcita [50,63]. Estos resultados mostraron que bajo las
condiciones de reaccion utilizadas y en presencia de los catalizadores empleados, es
posible que reacciones de dimerizaciéon de EtOH y la auto-condensacion de EtOH
ocurran ademas de la reaccion deseada de condensacion de Guerbet de MeOH y
EtOH. Esto se comprobd en una serie de reacciones que seran discutidas mas adelante
en este documento.

Todos los datos de la condensacion de etanol y metanol en un reactor por lotes

estan resumidos en la Tabla 4.

[ EtOH
100 4 23 1-PrOH ~ 100
B iBuOH

1 I n-BuOH

80 - 80

60 — 60

Selectividad (%)

40 — 40

Conversion de etanol (%)

20 —20

HAP 1.65 HAP 1.67 HAP 1.70

Catalizador

Figura 17. Conversion de etanol y selectividades de iBuOH, 1-PrOH y n-BuOH sobre 16 mg de HAP
1.65, 1.67 y 1.70 en un reactor Batch a 180 °C por 2 h
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En la Figura 18 se muestra la conversion de etanol y la selectividad hacia
iBuOH, n-BuOH y 1-PrOH con catalizadores de HT 3, 4 y 5. Los resultados de reaccion
mostraron que la conversion de EtOH incrementa al aumentar la relacion molar de
Mg/Al: HT 3: 25% > HT 4: 65% > HT 5: 75%. Este comportamiento puede estar
relacionado principalmente al incremento de los sitios basicos observado por
microcalorimetria de adsorcion de CO: (Tabla 3). El incremento del numero total de
sitios basicos de 275.3 ymol/g (HT 3) a = 410 pymol/g (HT 4 y HT 5), tuvo un efecto
positivo en la conversion de EtOH incrementando este valor de 25 a 65 y 75%, esto
debido a que la deshidrogenacion de EtOH y MeOH ocurre en presencia sitios basicos
(MgO), los cuales incrementaron en gran cantidad al variar la relacion molar Mg/Al [50].
Los resultados demostraron la sintesis de 1-PrOH como intermediario de reaccion con
los catalizadores HT 3 y HT 4 con selectividades del 57 y 51%, respectivamente. La
condensacion aldolica de acetaldehido y formaldehido ocurre en la presencia de los
pares acido-basico Mg?*-0% o APRF*-0%. Modos vibracionales asignados a enlaces
M-O (M: Mg o Al), fueron demostrados por FTIR y Espectroscopia Raman como se
discutio en la Seccién 6.1.3. Sin embargo, cuando el catalizador HT 5 fue utilizado en
la reaccion no se identifico 1-PrOH como producto de reaccién, pero iBuOH si fue
identificado. Este resultado sugiere que todo el 1-PrOH producido se convirtidé en
iBUOH. Las selectividades hacia iBuOH fueron 10, 7 y 6% con HT 3, HT 4 y HT 5,
respectivamente. Ademas, se identifico n-BuOH como producto con HT 3, HT 4 y HT 5
con selectividades de 32,42 y 94%. Los resultados sugieren que la conversién de EtOH
esta principalmente relacionada con la sintesis de n-BuOH, dicho esto, se puede

asumir que los catalizadores de hidrotalcita promueven en mayor medida reacciones
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de dimerizacion de EtOH o de auto-condensacion de EtOH. Para verificar esta
suposicion se llevd a cabo una serie de reacciones que seran descritas en la siguiente

Seccion.

Todos los datos de la condensacion de etanol y metanol en un reactor por lotes

estan resumidos en la Tabla 4.

I EtOH
100 4 (X 1-PrOoH - 100
I iBuOH

4 I n-BuOH

— 80

— 60

Selectividad (%)

— 40

Conversion de etanol (%)

20

HT 3 HT 4 HT 5

Catalizador

Figura 18. Conversién de etanol y selectividades de iBuOH, 1-PrOH y n-BuOH sobre
16 mg de HT 3, 4 y 5 en un reactor Batch a 180 °C por 2 h

6.2.3 Auto-condensacion de EtOH a n-BuOH con catalizadores de hidroxiapatita

e hidrotalcita

Los catalizadores HAP 1.65 y HT 3 fueron evaluados en la conversion
catalitica de etanol de la siguiente manera: se disolvié 3.7 g de NaOH en 11 mL de
EtOH, se utilizaron 100 mg de catalizador y la reaccion se llevé a cabo a 180 °C por 2

h en un reactor por lotes. Los resultados mostraron una conversion de EtOH del 30 y

53



el 42% con HAP 1.65 y HT 3, respectivamente. El unico producto de reaccion
identificado por GC-FID en la muestra liquida recuperada fue n-BuOH. Los resultados
mencionados confirman la suposicién realizada anteriormente que los catalizadores de
hidroxiapatita e hidrotalcita son activos en la dimerizacion de EtOH + EtOH o en la auto-
condensacion de EtOH hacia n-BuOH [46,50,98]. Ademas, para tener una mejor
perspectiva de la conversion de EtOH en presencia de los catalizadores de HAP 1.65
y HT 3, se realizé una comparacion de la cantidad de moles producidos de n-BuOH en
la condensacion de MeOH y EtOH y en la condensacion de EtOH: HAP 1.65; 0.0034
pgmol vs. 0.0067 ymol y HT 3; 0.0033 pmol vs. 0.0071 umol (Figura 19). Como se
muestra en los resultados mencionados, la cantidad de n-BuOH producida en la
reaccion de condensacion de EtOH es mas del doble que la producida en la
condensacion de MeOH y EtOH.

Todos los datos de la condensacion de etanol en un reactor por lotes estan

resumidos en la Tabla A.2 en el Apéndice A.
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Figura 19. Comparacion de pmoles producidos de n-BuOH a partir de MeOH + EtOH o EtOH sobre
catalizadores de HAP 1.65y HT 3

6.2.4 Conversion catalitica de metanol y 1-propanol en un reactor por lotes en

presencia de catalizadores de HAP 1.65y HT 3

Para evaluar la condensacion de MeOH + 1-PrOH y poder elucidar el
comportamiento de esta mezcla reactiva en presencia de los catalizadores de HAP 1.65
y HT 3, se realizé la condensaciéon de MeOH y 1-PrOH con una relacién molar
MeOH:EtOH 18.2:1, 34 mmol de NaOH, 16 mg de catalizador a 180 °C por 2 h en un
reactor por lotes.

La conversion de 1-PrOH fue del 19 y 12% con HAP 1.65 y HT 3,
respectivamente. Los resultados demuestran que la conversion de 1-PrOH en
presencia de los catalizadores utilizados es baja a comparacion de la conversion de

EtOH. Por otra parte, mediante GC-FID en fase liquida se identific6 como producto de
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reaccion isobutanol. Los resultados demostraron que la condensacion de 1-PrOH y
MeOH dan como producto iBuOH, lo cual ha sido reportado por otros autores [97,99].
Se determin6 que la conversion de 1-PrOH es el paso limitante para incrementar la

selectividad hacia iBuOH.

6.2.5 Conversion catalitica metanol y etanol en un reactor por lotes: efecto de la

masa del catalizador HAP 1.65y HT 3

Para estudiar el efecto de la masa del catalizador en la reaccion, se llevo a
cabo la condensacion de metanol y etanol con una relacion molar MeOH:EtOH 14.4:1,
34 mmol de NaOH, 16, 50, 100 y 200 mg de catalizador (HAP 1.65 o HT 3) a 180 °C
por 2 h en un reactor por lotes. Los datos de reaccion estan resumidos en la Tabla 4.

Los resultados demostraron que al utilizar 16 mg de HAP 1.65, se logré una
mayor conversion de EtOH (62%), sin embargo, la selectividad hacia 1-PrOH
encontrada fue la menor (35%), mientras que hacia iBuOH fue la mayor (16%)
indicando que una mayor conversion de 1-PrOH hacia iBuOH fue lograda con esta
carga de catalizador (Figura 20). Al incrementar la carga de catalizador a 50 mg, la
selectividad a 1-PrOH increment6 (53%), sin embargo, la selectividad hacia iBuOH
disminuyd (12%). El efecto del incremento de selectividad hacia 1-PrOH y el
decremento hacia iBuOH también fue observado con una carga de 100 mg de HAP
1.65: 1-PrOH (62%) e iBuOH (9%). Los resultados sugieren que la selectividad hacia
isobutanol en presencia del catalizador de HAP 1.65 depende de la conversién de 1-
PrOH durante la reaccion. Por otra parte, al utilizar 200 mg de HAP 1.65, la conversion

de EtOH disminuy6 a 50%, indicando que incrementar la masa de catalizador no mejoro
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la conversién de este alcohol. Se puede asumir que utilizar mayor masa de HAP 1.65
en la condensacion de MeOH y EtOH no tuvo un efecto positivo en la conversién de

EtOH o en el incremento de la selectividad hacia iBuOH.

90 90
[ Eon [
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80 - 80
| iBuOH [
20 -| HEE n-BuOH - 70

~ 60
~ 50

- 40

Selectividad (%)

~ 30

Conversién de etanol (%)

- 20

~ 10

16 mg 50 mg 100 mg 200 mg
Masa de HAP 1.65

Figura 20. Conversion de MeOH y EtOH en un reactor Batch sobre HAP 1.65: efecto de la masa de
catalizador; 16, 50, 100 y 200 mg

En la Tabla 4 se observa la conversion de EtOH y las selectividades hacia
iBUuOH, n-BuOH y 1-PrOH al variar la masa de HT 3 durante la reaccion. Los resultados
muestran un incremento del 25 al 75% de la conversién de EtOH al aumentar la masa
de HT 3. Sin embargo, la conversion disminuye al 43% al utilizar 200 mg de HT 3.
Ademas, al utilizar 100 mg de HT 3, la selectividad hacia 1-PrOH incrementé (71%) y
hacia n-BuOH disminuy6 (23%). La selectividad hacia isobutanol no parece estar
directamente relacionada al incremento de la masa de HT 3 durante la reaccion

propuesta (Figura 21).
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A partir de los resultados se concluye que al utilizar una menor masa de
catalizador se obtiene una distribucién de productos donde se beneficia principalmente
la selectividad hacia isobutanol y se evitan posibles problemas de transferencia de
masa en el sistema, ya que, al incrementar la masa a cantidades mayores, en el reactor
se formo una pasta entre el catalizador y los reactivos/productos. Tomando en cuenta
el potencial de escalar el proceso, utilizar una menor cantidad de catalizador es

benéfico para los costos del proceso.
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Figura 21. Conversion de MeOH y EtOH en un reactor Batch sobre HT 3: efecto de la masa de
catalizador; 16, 50, 100 y 200 mg

Tabla 4. Conversion catalitica de etanol y selectividad hacia iBuOH, n-BuOH y 1-
PrOH sobre 16, 50, 100 y 200 mg de HAP 1.65 y HT 3 en un reactor por lotes 180 °C

por 2 h
. HVH 0,
Catalizador (?:Zgll?zaa%gre Conversion de Seloctvidad (%)
(mg) etanol (%) 1-PrOH iBuOH n-BuOH
HAP 1.65 16 62 35 16 49
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50 54 53 12 35

100 59 62 9 29

200 50 59 7 34

16 25 57 10 33

50 38 52 11 36

HT 3 100 53 71 6 23
200 47 57 7 36

6.2.6 Condensacion de MeOH y EtOH en un reactor por lotes: reuso de

catalizadores de HAP 1.65 y HT 3

Las pruebas de reuso de los catalizadores de HAP 1.65 y HT 3 fue llevada a
cabo a las mismas condiciones de reaccion del primer uso. Los catalizadores
recuperados se secaron a 60 °C por 3 h. Los datos de reaccion con el catalizador
reusado se utilizaron en tres usos (llamados ciclos): Ciclo 1 (el original), Ciclo 2
(recuperado y reutilizado) y Ciclo 3 (catalizador recuperado y reutilizado del ciclo 2).
Los resultados de esta comparacion se comparan en la Figura 22 y Figura 23. Los
resultados demostraron una disminucion notable en la conversion de EtOH con ambos
catalizadores después del primer ciclo: HAP 1.65: 50% (Ciclo 1) < 4% (Ciclo 2) < 39%
(Ciclo 3) y HT 3: 43% (Ciclo 1) < 35% (Ciclo 2) < 29% (Ciclo 3). Este comportamiento
se puede atribuir a la desactivacion de ciertos sitios activos de los catalizadores por un
proceso de sinterizaciéon gradual sobre la superficie del catalizador. Ademas, se
observo una disminucion en la selectividad hacia 1-PrOH en los ciclos 2 y 3, lo que
también tiene un efecto negativo en la selectividad de iBuOH. Sin embargo, se
demostré que tanto los catalizadores HAP 1.65 como los HT 3 pueden ser estables

después de al menos tres ciclos de reuso.
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Figura 22. Ensayos de reciclado de 200 mg de HAP 1.65 en reaccion de EtOH +

MeOH en un reactor Batch a 180 °C por 2 h
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Figura 23. Ensayos de reciclado de 200 mg HT 3 en reaccion EtOH + MeOH en un reactor Batch a
180 °C por 2 h
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6.3 Esquema propuesto de la sintesis de isobutanol sobre catalizadores de
hidroxiapatita e hidrotalcita

Los resultados de reaccién y de caracterizacidon de los materiales fueron
utilizados para proponer un esquema de la sintesis de isobutanol a partir de metanol y
etanol sobre los catalizadores de hidroxiapatita e hidrotalcita, en las cuales se proponen
dos principales rutas (ver Figura 24).

Al iniciar la condensacioén de metanol y etanol, ocurre primero la adsorcion de
metanol y etanol en los sitios basicos de fuerza fuerte (M-O) (Paso 1 de la Ruta 1),
seguido de la abstraccion de un atomo hidrégeno alfa (Ha) para deshidrogenar a ambos
alcoholes (Paso 2 de la Ruta 1) [42,44]. Por microcalorimetria de adsorcién de CO- se
determind la presencia de sitios basicos de fuerza fuerte en los catalizadores de
hidroxiapatita, ademas por DRIFTS-CO: se identificd la presencia de sitios basicos de
naturaleza Brensted-Lowry. Por otra parte, en estudios previos realizados a los
catalizadores de hidrotalcita se identificaron modos vibracionales asignados a los
enlaces M-0O por las técnicas de FTIR y espectroscopia Raman [100], ademas, por
difraccion de rayos-X se identifico la fase cristalina de periclasa (MgO).

Después de la formacion del formaldehido y del acetaldehido a partir de la
deshidrogenacion de metanol y etanol, respectivamente, estas moléculas pueden
migrar al sitio par acido-basico mas cercano para llevar a cabo la condensacion alddlica
y producir 1-propanol (Paso 3 de la Ruta 1) [60,101]. Los sitios pares acido-basico

(POH-OH"~ o Ca?*-0H) de los catalizadores de hidroxiapatita se identificaron por
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CO2-DRIFTS vy el par acido-basico (Al**-0?%) de los catalizadores de hidrotalcita se
determinaron por FTIR y espectroscopia Raman.

Por GC-FDI en estado liquido se determind la sintesis de 1-propanol después
de la condensacién de metanol y etanol en un reactor por lotes a 180 °C por 2 h en
presencia de los catalizadores de hidroxiapatita e hidrotalcita. Estos resultados
confirmarian que los Pasos 1y 2 de la Ruta 1 fueron logrados.

Una vez se ha producido el 1-PrOH como intermediario de reaccion, este
alcohol y metanol que habia en exceso en el sistema de reaccion (MeOH:EtOH 14.4:1
mol:mol), se deshidrogenan en presencia de sitios basicos para formar propanal y
formaldehido, respectivamente (Paso 4 de la Ruta 1).

El Paso 5 de la Ruta 1 es la condensacién alddlica del propanal y el
formaldehido para producir isobutanol [97,99]. Se determind la sintesis de isobutanol
por GC-FDI en estado liquido con las siguientes selectividades: HAP 1.65 (16%), HAP
1.67 (11%), HT 3 (10%), HT 4 (7%) y HT 5 (6%).

La Ruta 2 explica la formacion de n-butanol por dos formas posibles: (i) la
condensacion de dos moléculas de EtOH que dan como producto final n-BuOH. La
condensacion de EtOH a n-BuOH ha sido reportada en presencia de catalizadores de
hidroxiapatita e hidrotalcita, entre otros [46,49,50,63,64,102]. (ii) La dimerizacion de
etanol y acetaldehido hacia n-butanol ha sido reportada [98], indicando que estas
reacciones secundarias hacia n-BuOH pueden ocurrir en presencia de nuestros
catalizadores a las condiciones de reaccion propuestas.

Las selectividades mas altas encontradas hacia n-BuOH fueron las siguientes:

HAP 1.70 (100%), HT 5 (94%), HAP 1.67 (61%) y HAP 1.65 (49%).
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Ademas, por cromatografia de gases con un detector de conductividad térmica
se determino la formacion de Hz (Figura A. 1). La identificacion del H, comprueba que
la deshidrogenacion de los alcoholes (metanol, etanol y 1-propanol) se lleva a cabo en
la presencia de los catalizadores propuestos de hidroxiapatita e hidrotalcita. Es
importante mencionar que los resultados mostrados en la Figura A. 1 de las areas
detectadas de H. después de la reaccion incrementaron al aumentar la masa de
catalizador de 50 a 200 mg de HAP 1.65 y HT 3, indicando que, al haber mayor masa

de catalizador, se promueve mas la deshidrogenacion del etanol y metanol.

Ruta 1 Ruta 2

Paso | R : ~ rtec
CH,0H C2HsOH |+ CoHsOH | —— In-C,H,OH (g) |

CH2 C H
NHO O\M/O\ L ° o 2

-2H,

Paso V .

+H; (9)

+H. (9)

U . Paso lll "Ge

Figura 24. Esquema de reaccion propuesto de la conversion de Ruta 1: EtOH + MeOH a iBuOH y Ruta
2: EtOH a n-BuOH sobre catalizadores de hidroxiapatita e hidrotalcita en un reactor Batch a 180 °C por
2h
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6.4 Conclusiones

Se demostré que las propiedades basicas y acidas de los catalizadores de
hidroxiapatita y la hidrotalcita se modificaron al variar las relaciones molares Ca/P y
Mg/Al durante la sintesis. Estos cambios tuvieron un efecto en la distribucién de los
productos de reaccion: a menor Ca/P o Mg/Al (y menor numero de sitios basicos),
mayor selectividad al isobutanol. Sin embargo, se determiné que la conversién de 1-
PrOH a iBuOH es el paso limitante de la reaccion (para incrementar la selectividad a
iBUOH). La sintesis de n-BuOH a partir de una reaccion paralela (auto-condensacion
de dos moléculas de EtOH) se produjo en presencia de todos los catalizadores y la
selectividad a este alcohol aumento al incrementar la relacion molar. Sin embargo, la
oportunidad de coproducir tres productos de valor agregado como 1-PrOH, iBuOH y n-
BuOH es mas ventajosa que producir solo n-BuOH o iBuOH. No se comprobo ninguna
mejora significativa en el rendimiento catalitico al aumentar la masa de catalizador
durante la reacciéon. Ademas, los catalizadores HAP y HT mostraron una buena
reciclabilidad, en términos de distribucion de productos. Ademas, los hallazgos
indicaron que los catalizadores HAP y HT se pueden usar para la sintesis selectiva de

compuestos valiosos, como 1-PrOH, iBuOH, n-BuOH, ademas de Ho.
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7 Catalizadores de Cu/hidroxiapatita para la

condensacion de MeOH y EtOH hacia isobutanol

Los catalizadores de Cux/HAP 1.65 fueron sintetizados y activados como lo indica la

Seccion 5.1.3.

71 Caracterizacion de los catalizadores de Cux/HAP 1.65

7.1.1 Reduccién a temperatura programadade Cux/HAP 1.65

La Figura 25 muestra los perfiles de H2>-TPR de los catalizadores de Cu1o/HAP
1.65 y Cuis/HAP 1.65. Los picos a 218 y 232 °C se asignaron a la reduccion de las
especies de Cu?* — Cu° depositadas en la superficie del soporte [103,104]. Estas
temperaturas de reduccion de las especies de Cu indicarian que al someter los
catalizadores a un proceso de reduccion a temperaturas mayores de 300 °C, se
obtendran principalmente especies de Cu®. Debido a estos resultados, se optd por
reducir los catalizadores a 400 °C, para tener la mayor cantidad de Cu superficial

reducido a su estado metalico.
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Consumo de H_ (u.a.)

Cu, /HAP 1.65

Cu, /HAP 1.65

T T T
100 200 300 400 500 600

T (0

Figura 25. Perfiles de H2—TPR de los catalizadores de Cux/HAP 1.65

7.1.2 Difraccion de rayos-X de los catalizadores de Cux/HAP 1.65

Los catalizadores Cu1o/HAP 1.65 y Cu1s/HAP 1.65 mostraron el patron de
difraccion tipico de la hidroxiapatita (Figura 26) a 26 = 31.6° (211), 32.2° (112), 32.9°
(300) y 34.1° (202) segun el JCPDS 09-0432 [45,46,74,105,106]. Ademas, se identificd
la fase cristalina de Cu® en ambos catalizadores a 26 = 43.5° (111) y 50.9° (200) [107].
Al incrementar la carga de 10 y 15 wt.%, se observé un aumento del tamafo del
cristalito de Cu® de 35.23 a 53.30 nm (calculado con la ecuacion de Scherrer). El
incremento en el tamario de cristalito de Cu® indicaria una posible aglomeracion de
particulas de este metal sobre la superficie del soporte de HAP 1.65. Por otra parte, la
identificacion de la fase cristalina de Cu® y la no identificacion de especies cristalinas

asociadas al CuO, demostraria que la temperatura seleccionada para la reduccion de
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los catalizadores fue la indicada para tener principalmente especies metalicas. Esto

coincidio con los resultados demostrados por el estudio de H>—-TPR.

4 HAP (JCPDS 09-0432)
@ Cu’ (JCPDS 04-0836)
(111)
(211) L d
¢
(002)
-~ ¢
=]
)
< Cu, /HAP 1.65
L 4
&
e
i
Cu, /HAP 1.65
) I ! I ! I » | . | T T T
10 20 30 40 50 60 70 80

26 (°)
Figura 26. Patrones de difraccion de rayos-X de catalizadores de Cux/HAP 1.65

7.1.3 Area superficial especifica y tamafo de poro de los catalizadores de

Cux/HAP 1.65

La Tabla 5 resume los datos del area de superficie especifica calculados por el
método BET de los catalizadores de Cu1o/HAP 1.65 y Cu1s/HAP 1.65. La adicién de Cu
no tuvo ningun efecto sobre la superficie especifica (SSA) y el tamafio de los poros con
valores de alrededor de 28-34 m?/g y 25 mm, respectivamente, como muestra. La
Figura 27 muestra las isotermas de adsorcion-desorcion de N2 a -196 °C de

catalizadores de Cux/HAP 1.65.
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Tabla 5. Area superficial especifica y tamafio de poro de los catalizadores de
Cu1o/HAP 1.65 y Cu1s/HAP 1.65 por fisisorcion de N2

Area superficial

Tamaiio de poro promedio®

Catalizador especifica? (m?/g) (nm)
Cu1o/HAP 1.65 27.6 25.5
Cu4s/HAP 1.65 33.1 25.6

HAP 1.65 33.9 25.0

aCalculado por el método BET

bCalculado por el método BJH

Cantidad adsorbida (cm?3/g STP )

—&— Adsorcion
—e— Desorcion

Cu,,/HAP 1.65
T T T

—&— Adsorcién
—e— Desorcion

Cantidad adsorbida (cm?3/g STP )

1
00 02 04 06 08 10
Presion relativa (P/P,)

Cu,s/HAP 1.65
T

00 02 04 06 08 1.0
Presion relativa (P/Pg)

Figura 27. Isotermas de adsorcién-desorcién de N2 de los catalizadores de Cux/HAP

1.65
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7.1.4 Distribucion de acidez y basicidad de los catalizadores de Cux/HAP 1.6 por

Desorcién a Temperatura Programada de CO; y NH3

La distribucion de sitios acidos y basicos de los catalizadores de Cuy/HAP 1.65
se estudid por la técnica de desorcion por temperatura programada (TPD) con
amoniaco y dioxido de carbono como moléculas sondas.

Los perfiles de desorcion de NH3 en los catalizadores de Cux/HAP 1.65 (Figura
28) mostraron un pico de forma asimétrica que se deconvulicion6 en dos picos
relacionados a los sitios acidos de fuerza débil (60 — 150 °C) y de fuerza intermedia
(150 — 300 °C) y ningun catalizador de Cux/HAP 1.65 mostré un pico asociado a los
sitios acidos de fuerza fuerte (300 — 600 °C) [108]. Los resultados obtenidos por NHs-
TPD de los catalizadores de Cuy/HAP 1.65 confirman lo determinado en los soportes
de hidroxiapatita por la técnica de DRIFTS con adsorcion de piridina (Seccion 6.1.5):
la presencia de sitios acidos de fuerza débil e intermedia. En ambos catalizadores de
Cux/HAP 1.65 existe una mayor presencia de sitios acidos de fuerza débil (Tabla 6).
Los pmol/g totales de NH3 increment6 de 134 a 150 al incrementar la carga de Cu en
el soporte de HAP 1.65, al comparar estos valores con la cantidad de sitios acidos que
posee el soporte de HAP 1.65 (139 pmol/g), se puede asumir que incrementar la
cantidad de Cu en el la HAP 1.65 incrementa la cantidad de sitios acidos en el
catalizador. Para ambos catalizadores de Cux/HAP 1.65, el porcentaje de sitios acidos

de fuerza débil superan el 62%.
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Cu,/HAP 1.65

Cu,,/HAP 1.65

Intensidad (u.a.)

1 = 1 - I -
100 200 300 400
Temperatura (°C)

Figura 28. Perfiles NH3-TPD y su deconvolucion indicando la presencia de sitios
acidos débiles (linea azul) y de fuerza media (linea roja) para los catalizadores de

Cux/HAP 1.65

Por otra parte, el perfil de desorcion de CO2 del catalizador Cu1o/HAP 1.65
(Figura 29) mostro dos picos asimétricos que al deconvolucionarlos, se obtienen tres
picos relacionados a los sitios basicos de fuerza débil, intermedia y fuerte, ademas, el
catalizador de Cu1s/HAP 1.65 mostro tres picos asociados a los tres tipos de fuerza de
sitios basicos [108]. La incorporacion de Cu en la HAP 1.65 generd un incremento en
la basicidad de 11 pmol/g a 224 y 288 umol/g en los catalizadores de Cu1o/HAP 1.65y
Cu+s/HAP 1.65, respectivamente. Como se muestra en la Tabla 6, los sitios basicos de
fuerza fuerte prevalecen el catalizador con una carga de 10 wt.% de Cu representando

un 60.71% (136 pmol/g) de los sitios de naturaleza basica, mientras que en el
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catalizador Cu1s/HAP 1.65 los sitios de esta fuerza equivalen a un 23.25% (67 ymol /g).
El catalizador con 15% en peso de Cu mostré una mayor cantidad de sitios basicos de
fuerza intermedia (144 pmol/g), que equivale al 50.0% del total de sitios basicos.

El perfil de desorcién de NH3 y de CO> a temperatura programada del soporte

de HAP 1.65 se encuentra en el Apéndice B.

Cu,s/HAP 1.65

Cu,/HAP 1.65

Intensidad (u.a.)

T T T T T i T i !
100 200 300 400 500
Temperatura (°C)

Figura 29. Perfil de desorcion a temperatura programada de CO: de los catalizadores de Cux/HAP
1.65

Tabla 6. Distribucion de acidez y basicidad de los catalizadores de a partir de las
mediciones de NH3 y CO> por TPD de los catalizadores de Cux/HAP 1.65 del soporte

de HAP 1.65
COq NHs3 .,
. Relacién
Catalizador pmol/g D I F umollg D | - :
totales totales basicidad/acidez
CuHAP 451 350, 65% - 135 62% 38% 1.12

1.65
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CuetAP 457 13% 2% 25% 149 69% 31% 1.05

HAP 1.65 11 100% - - 139 59% 41% 0.08
7.1.5 Estudio superficial por XPS de catalizadores de Cux/HAP 1.65

Se utilizé la técnica XPS para identificar el estado de oxidacién de las especies
de Cu y determinar las composiciones superficiales de los catalizadores mediante el
procesamiento de los espectros utilizando el paquete Multipak 9.6.0.15. Los valores de
energia de enlace se referenciaron a la sefial de C 1s a 248.5 eV. Las energias de
enlace se calcularon utilizando curvas Gauss-Lorentz y un fondo de tipo Shirley. Para
cada una de las diferentes regiones espectrales medidas, se utilizé el factor de
sensibilidad de area correspondiente para calcular los porcentajes de concentracion
atomica de los elementos caracteristicos. Los catalizadores de Cux/HAP 1.65 fueron
calcinados a 500 °C por 2 h y reducidos a 400 °C por 2 h antes del analisis. Todas las

medidas de XPS se resumen en la Tabla 7.

Tabla 7. Energias de enlace de los picos de Cu 2p3/2, Cu 2p12, Ca2p, P 2py O 1sde

los catalizadores de Cux/HAP 1.65 y del soporte de HAP 1.65

Catalizador Pico Posicion (eV) Pico Posicion (eV)
Ca2p 347.1y350.6
Cu1o/HAP 1.65 932.7 P2p 133.2
O1s 531.0
Ca2p 346.8y350.4
CuisHAP 1.65 CU2P32 939 g P 2p 132.9
O1s 530.8
Ca2p 347.2y350.7
HAP 1.65 - P2p 133.1
O1s 531.1
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El espectro de alta resolucion de XPS de la region de Cu 2p de los
catalizadores Cu+1o/HAP 1.65 y Cu4s/HAP 1.65 (Figura 30) mostro dos picos principales
alrededor de 952.6 eV y 932.6 eV, correspondientes a Cu 2pi2 y Cu 2psp,
respectivamente. Ademas, el pico satelital observado entre 943 y 946 eV indicé que
especies de Cu* y Cu® coexistieron en ambos catalizadores [104,109,110]. La relacion

Cu*/Cu® disminuyé de 1.87 a 1.55 con la carga de Cu (Tabla 7 y Figura 31).

Cu,/HAP 1.65 _
g Cu2p,,
©
©
g
(2]
& |Cu,/HAP 1.65
=
T T 1 T T T
955 950 945 940 935 930

Energia de enlace (eV)

Figura 30. Espectros de XPS (region Cu 2ps2 y Cu 2py,2) de catalizadores de

Cux/HAP 1.65
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Cu,/HAP 1.65 Cu,5/HAP 1.65

916.7, Cu*

Intensidad (u.a.)
Intensidad (u.a.)

T T T T T T T T T T
914 916 918 920 922 914 916 918 920 922
Energia cinética (eV) Energia cinética (eV)

Figura 31. Espectro de XPS region Auger CuLmm de Cux/HAP 1.65

La Tabla 8 muestra los resultados de la composicion superficial de los
catalizadores de Cuy/HAP 1.65 y del soporte HAP 1.65 por la técnica de XPS. El
porcentaje en peso de Cu incremento al aumentar del 10 al 15% wt.% de Cu soportado
en el catalizador, ademas, la relacion molar Ca/P disminuyé de 1.46 (soporte HAP 1.65)
a 1.26 y 1.28 en funcion del wt.% de Cu. Esto podria atribuirse a una sustitucion de
especies de Cu por iones Ca durante la incorporacién de Cu, ya que se ha reportado
de la sustitucion parcial de iones Ca por iones de Cu, Co, Zn, etc. es posible y se ha
establecido que la estructura cristalina hexagonal de tipo apatita de los materiales de

hidroxiapatita permanece estable durante esta modificacion quimica [111,112].

Tabla 8. Composicion superficial de los catalizadores de Cuy/HAP 1.65 y del soporte

de HAP 1.65 por las mediciones de XPS

Catalizador wt.% y (at.%)
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Relacion

molar Relacion
Cu Ca P O . . superficial
superficial de 10
de Cu*/Cu
Cal/P
5.4 31.8 18.6 36.6
Cu1o/HAP 1.65 2) (17.3)  (13.7) (51.9) 1.26 1.87
CuisHAP 165 [/~ 302 180 368  ,,g 155

(2.8) (17.3) (13.6) (51.9)

_ 383 203  36.1 B
HAP 1.65 (19.1) (142) (51.3) 46

La Figura 32 muestra los espectros de alta resolucion de XPS de las regiones
O 1s,Ca2py P 2p de a) Cu1o/HAP 1.65 y b) Cu1s/HAP 1.65 respectivamente. El pico
de O 1s se deconvoluciond en tres picos a =533 eV atribuidos a los oxigenos del H.O
adsorbido en la superficie del HAP, otro pico a =531 eV asignado al oxigeno de los
grupos fosfato y grupos OH™ de la estructura de hidroxiapatita y los carbonatos
adsorbidos en la superficie de HAP, finalmente, el pico a =529 eV se asigno a los
enlaces de oxigeno de CaO en la estructura de HAP 1.65 [113]. Ca 2p3,2 mostré dos
picos a =347 eV atribuibles a los enlaces de Ca caracteristicos del HAP y a la afinidad
del calcio por el carbonato debido a las especies de carbono que se absorben del aire
y a =351 eV atribuidos a la existencia de CaO en la estructura de la superficie. El pico

a =133 eV (P 2ps2) se atribuy6 a los enlaces P-O del HAP [113].

75



Ca2p P 2p Cu,o/HAP 1.65

Intensidad (u.a.)

Intensidad (u.a.)
P>

Intensidad (u.a.)

\

e — ——— ——
534 532 530 528 354 352 350 348 346 344 138 136 134 132 130 128
Energia de enlace (eV) Energia de enlace (eV) Energia de enlace (eV)

O1s Ca2p P 2p Cu,s/HAP 1.65

Intensidad (u.a.)

Intensidad (u.a.)
D

Intensidad (u.a.)

Y 2 py;
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Figura 32. Espectros de XPS de los picos de O 1s, Ca 2p, P 2p y sus respectivas

deconvoluciones de los catalizadores a) Cu1o/HAP 1.65 y b) Cu1s/HAP 1.65
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7.2 Condensacion catalitica de MeOH con EtOH: analisis del tipo de reactores;
reactor por lotes y de flujo continuo

7.2.1 Cu/HAP 1.65 para la condensacion de alcoholes de cadena corta en un

reactor por lotes en fase gas: efecto de la carga de Cu

En experimentos preliminares (Tabla 9), se obtuvieron resultados
prometedores para la reaccidn realizada en fase vapor bajo presion autégena en un
reactor por lotes. Se identifico6 como principal producto de reaccion al 1-PrOH, y una
maxima selectividad hacia iBuOH del 24% con el catalizador de Cuio/HAP 1.65.
Ademas, llevo a cabo la condensacion de MeOH y 1-PrO y se determin6é que la
conversion de 1-propanol es menor (20-30%) en comparacion a la conversiéon de EtOH
obtenida con estos mismos catalizadores y condiciones de reaccion (50-60%). Estos
resultados nos confirmaron que la conversion de 1-PrOH es el paso limitante para
incrementar la selectividad y rendimiento hacia isbobutamol en el sistema utilizado para
esta reaccion, ya que los rendimientos hacia 1-PrOH no superaron el 5%.

Aunque los resultados obtenidos en estas reacciones previas fueron
alentadores, este analisis carecio de la identificacion de aldehidos (al menos bajo las
condiciones de reaccion adoptadas). Por lo tanto, se propuso realizar la reaccion en
fase liquida para identificar aldehidos y mejorar las interacciones entre el catalizador y

los reactivos/intermediarios.

Tabla 9. Principales productos de la condensacion de metanol y etanol (selectividad y
rendimiento) y conversion de etanol sobre Cux/HAP 1.65 y catalizadores en un reactor
por lotes a 180 °C durante 2 h, a presion autdogena

Catalizador Selectividad (%) y (rendimiento?, (%))
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Conversiéon de

EtOH (%) 1-PrOH iBUOH n-BuOH
Cu1o/HAP 1.65 59 76 (4.6) 24 (4.8) -
Cuss/HAP 1.65 53 82 (2.7) 2 (0.1) 16 (0.3)
Cu1o/HAP 1.65 *21 - (2.8) -
Cuss/HAP 1.65 *29 - (3.1) -

Condiciones de reaccion: relacion molar de MeOH:EtOH 14.4:1; T=180°C;t=2h
Condiciones de reaccion: relacion molar de MeOH:1-PrOH 18.2:1; T=180°C;t=2h
*Conversion de 1-PrOH

aRendimientos entre paréntesis

7.2.2 Cu/HAP 1.65 para la condensacion de MeOH y EtOH en un reactor por lotes

en fase liquida: efecto de la carga de Cu y del tiempo de reaccion

La reaccién de condensacion de MeOH y EtOH se llevo a cabo en fase liquida
a 180 °C y presurizada con 30 atmosferas de N2, y los resultados se muestran en la
Figura 33. La conversion de EtOH aumenta de manera constante a medida que se
incrementa el tiempo de reaccion para todos los catalizadores. Se observd que la
adicién de Cu al soporte de hidroxiapatita mejoro la actividad catalitica. Ademas, la
selectividad hacia iBuOH aumenta significativamente con la adicion de Cu y el tiempo
de reaccion: HAP 1.65 (5 a 31%), Cu1s/HAP 1.65 (32 a 53%), y Cu1o/HAP 1.65 (27 a
64.8%). Curiosamente, esto no esta directamente correlacionado con la cantidad de
Cu, sino que se relaciona con la relacion de Cu*/Cu® determinada por analisis de XPS.
Ademas, el rendimiento hacia isobutanol logrado en una reaccion en fase gaseosa fue
del 4.8% con Cu1o/HAP 1.65 (Tabla 9), el cual aumentd a un valor maximo del 36.6%
en una reaccion en fase liquida con el mismo catalizador.

En la sintesis de isobutanol, el tiempo de reaccion y la fase liquida son

cruciales bajo nuestras condiciones de reaccion adoptadas. Ademas, durante la
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reaccién presurizada con N2, en fase liquida, se identificaron subproductos adicionales
de la reaccion: acetaldehido resultante de la deshidrogenacion de etanol y propanal
formado por la deshidrogenacion de 1-PrOH. La identificacion de estos aldehidos como
productos intermedios coincide con los hallazgos en la literatura [69,97], contribuyendo
a una mejor comprension del mecanismo de reaccion de condensacion que implica
etanol y metanol. Wingad et al. [69], reportaron selectividades muy altas hacia iBuOH
mediante una condensacion de Guerbet de MeOH y EtOH con un catalizador
organometalico y en un sistema homogéneo y metoxido de sodio. Sin embargo, cabe
mencionar que el uso de hidroxido de sodio como base en reacciones en reactor por
lotes ofrece algunas ventajas sobre el uso de metdxido de sodio, una base altamente
corrosiva. En nuestro caso, los resultados obtenidos con los catalizadores Cux/HAP
1.65 son comparables a los reportados previamente con un catalizador homogéneo
[69,97]. Por otro lado, la adicion de Cu al catalizador parece inhibir la auto-
condensacion del etanol a n-BuOH, ya que la selectividad a este alcohol disminuy6 de

47% (HAP 1.65) a valores inferiores al 10% con los catalizadores con Cu.
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Figura 33. Conversion de etanol y selectividad hacia acetaldehido, 1-propanol,
propanal, isobutanol y n-butanol en la condensacién de MeOH y EtOH sobre a) HAP
1.65, b) Cu10/HAP 1.65 y ¢) Cu1s/HAP 1.65 en un reactor por lotes a 180°C
presurizado a 30 atm con N2

7.2.3 Condensacion de metanol y etanol en un reactor de lecho fijo en presencia

de catalizadores de Cux/HAP 1.65

La Figura 34 muestra los resultados cataliticos de la reaccion de
condensacion de MeOH y EtOH en el reactor de lecho fijo. Como era de esperar, a
medida que la temperatura de reaccion aumentd de 300 a 500 °C, la conversién de

etanol increment6 para ambos catalizadores.
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A 400 °C, los catalizadores Cu1o/HAP 1.65 y Cu1s/HAP 1.65 exhibieron las
mayores selectividades hacia el isobutanol (62.2 y 46.1%, respectivamente). W. Ueda
et al. [114], reportaron que a 390 °C, la selectividad para iBuOH sobre catalizadores de
MgO era mayor (46%) que a temperaturas mas bajas. Ademas, las selectividades de
1-propanol y PrCHO disminuyen con la temperatura, lo que sugiere que 1-PrOH vy
PrCHO se estan convirtiendo en isobutanol, como se esperaba. Sin embargo, como
muestra la Figura 34, Cu4s/HAP 1.65 mostr6 una selectividad significativamente mayor
hacia 1-PrOH que Cu1o/HAP 1.65. Esto se atribuye a la menor proporcién de Cu*/Cu®
y base/acido exhibida por el catalizador con un 15 wt.% de Cu. Esto sugiere que la
conversion de 1-PrOH a PrCHO e iBuOH es menos eficiente con este catalizador en
comparacion con Cuio/HAP 1.65. Interesantemente, la selectividad hacia n-BuOH
disminuyo (por debajo del 5%) en un reactor continuo, en comparacion con el reactor
por lotes en fase vapor (=16%) y el reactor por lotes en fase liquida (=10%). Esto
demuestra una gran ventaja de llevar a cabo la reaccién de metanol con etanol en un
reactor de flujo continuo, permitiendo aumentar la selectividad de isobutanol mientras
se mantiene la selectividad de n-butanol en un valor minimo al inhibir la auto-

condensacion paralela.

Se ha reportado [115] una alta selectividad y rendimiento (77.5%) hacia
isobutanol, pero utilizando una mezcla de CH3OH/C3H7OH como reactivos y un alto
tiempo de contacto de 20 g h/mol, mientras que nosotros utilizamos 1.4 g h/mol. Aunque

nuestro rendimiento de isobutanol mas alto es del 33.9%, tanto nuestro tiempo de
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contacto como nuestra carga de cobre son mas bajos en comparacion con los

reportados. La carga de cobre utilizada por nosotros es menor al 18.5 wt.%.

Por otro lado, en acuerdo con Cheng et al. [116], encontramos una alta

selectividad para productos Cs y C4 como 1-PrOH, PrCHO, iBuOH y n-BuOH. Ambos

catalizadores mostraron una mayor produccion de productos Cz (1-PrOH y PrCHO) a

bajas temperaturas de reaccién. Esto se atribuye al hecho de que 1-PrOH se forma a

bajas temperaturas y al aumentar la temperatura de reaccién, este intermediario se

transformarse en iBuOH. La formacion de productos C4 fue mayor a 400 °C, debido a

un mayor valor de rendimiento hacia el isobutanol a esta temperatura de reaccién.
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Figura 34. Conversion de etanol y selectividad hacia Ace, 1-PrOH, PrCHO, iBuOH y
n-BuOH en la condensacion de EtOH y MeOH sobre catalizadores de Cu1o/HAP 1.65
y Cu1s/HAP 1.65 en un reactor en continuo
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7.2.4 Condensacioén de metanol y etanol en un reactor de lecho fijo con Cu1s/HAP

1.65: estudio de estabilidad y prueba de retso

Considerando que el catalizador Cu1o/HAP 1.65 mostré una mayor selectividad y
rendimiento hacia el isobutanol a 400 °C, se estudio su estabilidad a esta temperatura
durante 6 horas.

La Figura 35 (izquierda) muestra que la conversion de EtOH disminuyd
ligeramente con el tiempo, de 56.9 a 52.7%. El catalizador demostré una excelente
estabilidad para producir isobutanol, ya que la selectividad hacia este producto solo
disminuyo6 de 62 a 56% en 6 h. Por otro lado, la selectividad hacia 1-PrOH disminuyo
con el tiempo, mientras que la selectividad hacia propanal aumentdé. Ademas, los
resultados de reciclaje mostraron buenos valores de balance de carbono en la reaccion
de estabilidad del catalizador (82.7-85.2%). Estos resultados indicaron que el

catalizador Cu1o/HAP 1.65 es estable durante al menos 6 h de reaccion a 400 °C.

Los datos de reciclaje (Figura 35, izquierda) se compararon con los rendimientos
obtenidos durante el primer ciclo (Figura 35, derecha). Los resultados mostraron una
ligera disminucion en la conversion de EtOH y la selectividad hacia iBuOH. Los
rendimientos hacia iBuOH disminuyeron de 34.9% (la primera hora de reaccion del
catalizador fresco) a 24.1% (la sexta hora de reaccion del catalizador gastado). Esto
era esperado debido a que la proporcion de Cu*/Cu® disminuyo de 1.87 (fresco) a 1.66
(gastado) en los catalizadores (Figura 36). Sin embargo, la cantidad superficial de Cu

aumento de 5.4 a 8.7 wt.%. Esto podria atribuirse al aumento de particulas de Cu
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después de la reaccion. Esto fue confirmado por el analisis de XRD (Figura 37), donde
se encontré que el tamano de cristalito de Cu® aumenté de 35.2 nm (fresco) a 38.8 nm
(catalizador gastado). Ademas, la composicidn de carbono superficial aumenté de 15.1
a 15.9% en peso debido a un posible depdsito de material organico en la superficie del
catalizador. A pesar de esto, el area superficial especifica (SSA) se mantuvo en un
valor de 31 m?/g (fresco 28 m?/g), pero el tamafio promedio de poro redujo de 25.5 a
13.4 nm en los catalizadores frescos y gastados, respectivamente (Figura 38). Esto se
atribuye a la obstruccion de los mesoporos resultante del aumento del tamafio de Cu 'y

la deposicion de coque.
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Figura 35. Conversion de etanol y selectividad hacia Ace, 1-PrOH, PrCHO, iBuOH y
n-BuOH sobre catalizador Cu1o/HAP 1.65 fresco (izquierda) y gastado (derecha) en

un reactor de lecho fijo.
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Figura 36. Espectro de XPS region Auger CuLmm de catalizadores fresco y gastado de
Cu1o/HAP 1.65
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Figura 37. Patrones de difraccion de rayos-X de catalizadores fresco y reusado de
Cu1o/HAP 1.65
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Figura 38. Isotermas de adsorcion-desorcion de N2 de los catalizadores fresco y de

reuso de Cu1o/HAP 1.65

7.3 Conclusiones

Los catalizadores de Cux/HAP 1.65 se sinterizaron mediante impregnacion
humeda incipiente y se probaron en la condensacion de metanol y etanol en un sistema
por lotes y en un sistema en continuo. Particularmente, cuando se utilizé el catalizador
Cu1o/HAP 1.65 en un reactor por lotes, la selectividad hacia iBuOH aumenté del 18%
en fase vapor al 65% en fase liquida. Se observd un efecto positivo con el tiempo de
reaccion en el reactor por lotes en fase liquida ya que aumentoé la selectividad hacia
isobutanol y disminuyé la selectividad para el n-butanol. Mas importante aun, al pasar
de un reactor por lotes a un reactor de flujo continuo, el catalizador Cu1o/HAP 1.65
demostré un rendimiento catalitico sobresaliente, con una conversién de etanol del

54.5%, una selectividad del 62.2% y un rendimiento hacia isobutanol del 33.9% a 400
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°C. En consecuencia, la selectividad hacia el n-BuOH fue casi inhibida ademas de evitar
el uso de NaOH en el sistema catalitico, caracteristicas prometedoras para
aplicaciones industriales. En general, se demostroé que el proceso actual para producir
el alcohol superior isobutanol a partir de metanol y etanol parece involucrar las
principales reacciones del mecanismo de Guerbet, incluyendo reacciones consecutivas
de deshidrogenacion/condensacién alddlica, deshidratacion en los sitios activos de los
catalizadores Cux/HAP 1.65. Interesantemente, el Cu modifica el equilibrio de sitios
basicos/acidos, logrando una mayor relacion en el catalizador de Cu1o/HAP 165,
ademas de una mayor relacion Cu*/Cu®, dicho catalizador fue el que demostré una
mayor actividad catalitica y selectividad y rendimiento hacia iBuOH. La estabilidad del
catalizador Cu1o/HAP 1.65 se estudid en un reactor de lecho empacado. La
caracterizacion del catalizador después de la reaccion revelé un aumento en el tamafio
de los cristales de Cu, lo que se reflejé en la cantidad superficial de Cu, indicando un

crecimiento de particulas durante la reaccion.
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8 Catalizadores de Cu/Hidrotalcita y Cu-Mg-Al para

la condensacion de MeOH y EtOH hacia isobutanol

Los catalizadores de Cux/HT 3 y CuxMgAl fueron sintetizados y activados como lo

indican las Secciones 5.1.4 y 5.1.5, respectivamente.

8.1  Caracterizacion de los catalizadores de Cux/HT 3 y CuxMgAl

8.1.1 Reduccién a temperatura programada de Cux/HT 3 y CuxMgAl

La Figura 39 muestra el consumo de hidrégeno y muestra los perfiles H>-TPR
de los catalizadores Cux/HT 3 y CuxMgAl. Se observé un pico amplio a ~280 °C, que
se atribuye a la reduccion de Cu?* — Cu®. Ademas, el catalizador Cu1sMgAl mostré dos
eventos de reduccion: el primer evento a ~310 °C se atribuye a la reduccion de Cu?* —
Cu*y el segundo evento a ~360 °C se atribuye a la reduccion de Cu* — Cu® [109,117].
Los picos de reduccion se desplazaron a una mayor temperatura debido a la mayor

cantidad de Cu en los catalizadores, como lo revela el analisis XPS.
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Figura 39. Perfiles de Reduccion a Temperatura Programada de Cux/HT 3 y CuxMgAl

8.1.2 Difraccion de rayos-X (XRD) de Cux/HT 3 y CuxMgAl

Los patrones de difraccion de los catalizadores Cux/HT 3 y CuxMgAl se
muestran en la Figura 40. Segun la JCPDS No. 45-0946, la formacién de éxido mixto
de MgxAlyO; fue confirmada por los picos en 43° y 63° atribuidos a los planos (200) y
(220) tipicos del MgO (estructura de periclasa) [50,118,119]. Estos picos se ampliaron
y la cristalinidad disminuyé en los catalizadores sintetizados por el método de
coprecipitacion (catalizadores CuxMgAl), esto podria deberse a que Mg y Al tienen un
mejor ordenamiento de los cristales cuando se co-precipitan y se obtiene la mezcla de
oxidos de estos metales y posteriormente se incluye el Cu por impregnacion humeda
incipiente (catalizadores Cux/HT 3). No se identificé ningun pico relacionado con el
doble hidréxido laminar (LDH). Se ha reportado que la calcinacion de materiales tipo

hidrotalcita conduce al colapso de la estructura doble laminar dando paso a la
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formacion de MgO [120,121]. Ademas, se identificO un pico en 28 = 50.4 (200),
asociado a la fase cristalina de Cu® [122]. Se observo una variacion significativa en el
tamano de los cristalitos de cobre en los catalizadores preparados por ambos métodos
de sintesis: los catalizadores Cux/HT 3 mostraron un aumento en el tamafio de los
cristalitos de Cu® de 10.4 nm a 12.2 nm cuando el porcentaje en peso de Cu aumento
de 10 a 15 %. y los catalizadores CuxMgAIl mostraron un aumento en el tamaro del
cristalito de Cu® de 3.2 nm a 3.5 nm en funcion del peso de Cu.%, revelando una

diferencia en la cristalinidad de los catalizadores cuando se cambia el método de

sintesis.
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Figura 40. Patrones de Difraccidén de rayos-X de Cuy/HT 3 y CuxMgAl
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8.1.3 Fisisorcion de N> de Cux/HT 3 y CuxMgAl

Las isotermas de adsorcion-desorcion de los 0xidos metalicos mixtos, derivadas
del Cux/HT y CuxMgAl (Figura 41), son del Tipo IV caracteristica de los materiales
mesoporosos, segun la clasificacion IUPAC [123]. En la Tabla 10 se muestran los
valores obtenidos para las areas superficiales especificas y el tamafio de poro
promedio. EI SSA disminuy6 con la cantidad de Cu incorporado para ambos métodos
de sintesis; de 132 a 107.5 m?/g por el método de impregnacion himeda incipiente y
de 132 a 94 m?/g por el método de co-precipitacién [109,117]. Estas diferencias
probablemente se deban a un cambio en la cristalinidad y estructural observado en los
resultados de difraccidon de rayos-X. Sin embargo, el catalizador de Cu1sMgAl presento
un SSA inferior a su analogo de Cu+s/HT 3. Esto podria ser debido a una mayor
incorporacién y sustitucion de iones Cu en las vacantes de Mg?* en el catalizador
mediante el método de co-precipitacion.

A su vez, el tamano de poro promedio de los catalizadores de Cu1o/HT 3 y
Cu+s/HT 3 se mantuvo entre 6.5 y 6.7 nm, respectivamente. Por otra parte, los tamafios
de poros promedios de CuioMgAl y CuisMgAl fueron 10.5 y 5.0 nm, respectivamente,
indicando que el tamafo de poro promedio disminuy6 a la mitad al incrementar el wt.%

de Cu de un 10 al 15% por este método de sintesis. Las isotermas se presentan en la
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Figura 41. Isotermas de adsorcion y desorcion de N2 de Cuy/HT 3 y CuxMgAl
Tabla 10. Area superficial especifica y tamafio de poro de los catalizadores de

Cu4o/HT 3, Cu1s/HT 3, Cu1oMgAl y Cu1sMgAl por fisisorcion de No
Area superficial especifica? Tamano de poro

Catalizador

(m?/g) promedio® (nm)
Cu1o/HT 3 115.9 6.5
Cu1s/HT 3 107.5 6.7
Cu1oMgAl 132.0 10.5
CussMgAl 94.3 5.0

aCalculado por el método BET
bCalculado por el método BJH

8.1.4 Estudio superficial por XPS de catalizadores de Cux/HT 3 y CuxMgAl

Los espectros de alta resolucion de Cu 2p de Cux/HT 3 y CuxMgAl (Figura 42)

revelaron dos picos principales alrededor de 952.5 y 932.5 eV, correspondientes al
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doblete Cu 2py2- Cu 2ps/, respectivamente. El Cu?* se redujo a Cu®, consistente con
los resultados de H>-TPR y XRD. La sefial Auger Cu.mm se muestra en la Figura 43
demostrando que las especies Cu* y Cu® coexisten en todos los catalizadores (Cu* ~
916.2 eV; Cu® ~ 918.2 eV) [104,110]. La Tabla 11 muestra que la relacion Cu*/Cu®
disminuy6 con el aumento de Cu en el catalizador. Ademas, el método de sintesis
afectd la razén Cu*/Cu® los catalizadores CuxMgAl mostraron una mayor razon
Cu*/Cu® (1.43 y 0.80) que su catalizador andlogo sintetizado por impregnacion por

humedad incipiente Cux/HT 3 (1.13 y 0.78).

Cu2
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Figura 42. Espectro de XPS (region Cu 2ps2y Cu 2p1/2) de catalizadores de Cux/HT 3
y CuxMgAl
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Figura 43. Espectros de XPS de la region Auger Curum de Cuxy/HT 3 y CuxMgAl

La Figura 44 muestra los espectros de alta resoluciéon de Mg 2p, Al 2sy O 1s
de alta resolucién de a) Cu1o/HT 3, b) Cuss/HT 3, ¢) CuioMgAl y d) CuisMgAl,
respectivamente. La region Mg 2p mostrd un pico a ~49 eV atribuible a las especies de
MgO. La energia de enlace del Mg 2p cambi6 de 49.5 a 49.3 eV con el cambio del
meétodo de incorporacion de Cu. El pico en ~118.4 se asigna a Al 2s. El pico de O 1s
se desconvolucion6 en tres picos a ~532 eV asignados al oxigeno de los grupos
carbonatos de la estructura de hidrotalcita y a los carbonatos adsorbidos en la
superficie del catalizador, el pico a ~530 eV se asigno a los enlaces de oxigeno del OH"

en la estructura de hidrotalcita y la contribucion a ~529 eV se atribuyé al O [124].
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La Tabla 11 resume las composiciones quimicas de superficie de Cux/HT 3y
CuxMgAlI determinadas por XPS. El cobre superficial aumentd para ambas series de
catalizadores con carga de cobre: Cuio/HT 3 (5.6 wt.%), Cuss/HT 3 (6.1 wt.%),
Cu1oMgAIl (4.2 wt.%) y CuisMgAl (8.5 wt.%). Por otro lado, la relacion molar Mg/Al
disminuyé con la carga de Cu: Cu1o/HT 3 (2.4), Cus/HT 3 (2.2), CuioMgAl (3.4) y
Cu1sMgAl (2.5), esto podria atribuirse a la sustitucion de iones de Mg?* por iones de Cu
durante la incorporacion de este metal en la sintesis. El catalizador que mostré6 menor
cantidad de Cu superficial fue el que mostr6 una mayor relacion molar Mg/Al

(Cu1oMgAl).
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Figura 44. Espectros de XPS de las regiones Mg 2p, Al 2s y O 1s de alta resolucion
de a) Cu1o/HT 3, b) Cu1s/HT 3, c) CuioMgAl y d) CuisMgAl
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Tabla 11. Relacion molar Mg/Al'y Cu wt.% de los catalizadores de Cux/HT 3y
CuxMgAl del analisis mediante XPS
wt. % at. % ., Relacién
Catalizador 0y °) RI\7 I?ngumggf?éigf superficial de
Cu Mg 0 giAtsup Cu*/Cu®
Cuio/HT 3 (f'g) (21.6) (47.5) 2.4 113
Cu1s/HT 3 (?'::) (21.5) (12.1) (48.5) 2.2 0.78
Cu1oMgAl (‘1"5) (19.2) (11.2) (48.6) 3.4 1.43
Cu1sMgAl (?'?) (17.9) (49.4) 25 0.80

8.1.5 Distribucion de acidez y basicidad de los catalizadores de Cux/HT 3 y

CuxMgAl a partir de la mediciéon de CO; y NH3; por TPD

Para estudiar las propiedades basicas y acidas de los catalizadores de Cuy,/HT

3 y CuxMgAl se utilizé un analisis de TPD de CO2 y NH3. La Tabla 12 muestra los

resultados de las mediciones, los cuales estan reportados en pmol de CO2 o NH3 por

g de catalizador.

Tabla 12. Distribucion de acidez y basicidad de los catalizadores de a partir de las
mediciones de NH3 y CO2 por TPD de los catalizadores de Cux/HT 3 y CuxMgAl

CO2
. pumol/ -~ NH3 Relacion
Catalizad Debile | iermedios Fuertes pmollg Débiles basicidad
or S .
totale totales /acidez
S
CunHT 3 262 70% 30% m 132 100% __ 1.98
CusHT3 236  58% 30% 25% 157  100%  1.50
CuwMgAl 350  72% 28% - 66  100%  5.30
CuisMgAl 242 71% 29% - 78 100% 3.0

96



Los datos de TPD de CO2 de los catalizadores de Cux/HT 3 y CuxMgAl (Tabla
12) mostraron que la densidad de los sitios basicos esta entre 236-350 umol CO2/gcat.
Indica que, al aumentar la carga de Cu incorporado a la mezcla de 6xidos obtenidas a
partir del material tipo hidrotalcita, disminuyé la cantidad de sitios basicos; Cux/HT 3
(de 262 a 236 pmol CO2/gcat) y CuxMgAl (de 350 a 242 pmol CO2/gcat). También, ambos
tipos de catalizadores mostraron la presencia de sitios basicos débiles e intermedios
como lo demuestran los picos de desorcion de CO2 en un rango de temperatura de 50
a 600 °C (Figura 45). Por otra parte, el catalizador Cu+1o/HT 3 presento sitios basicos
deébiles (70%) y medios (30%), mientras que Cu+s/HT 3 indica sitios débiles (58%),
medios (30%) y un pico adicional de sitios fuertes, que representa el 12 % de los sitios
basicos totales. Ademas, el catalizador Cu1oMgAIl muestra sitios basicos débiles (72%)
y medios (28%), mientras que Cu1sMgAl presento sitios basicos débiles (71%) y medios
(29%). Aunque el porcentaje de sitios basicos débiles en ambos tipos de catalizadores
es similar, hubo una diferencia significativa en el numero de estos sitios entre el
catalizador donde se incorporé cobre mediante impregnacion humeda incipiente
(Cu1o/HT 3) y el catalizador donde se incorporé Cu por el método de coprecipitacion
(Cu10MgAl), donde el primero mostré 183.4 ymol CO2/gcat de sitios basicos débiles,
mientras que el segundo mostrd 252 pmol CO2/gcat. Esto podria indicar un efecto en la
distribucion de productos en la condensacion de metanol y etanol. En particular, la
distribucion de sitios basicos mejora al cambiar el método de sintesis de impregnacion
de humedad incipiente al método de coprecipitacion, aumentando el numero de sitios
basicos. Este efecto podria deberse a un diferente acomodo estructural de los iones de

Mg, Al'y Cu al utilizar diferentes métodos de sintesis, recordando que por difraccion de
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rayos-X se observé un considerable cambio en la cristalinidad de los materiales
sintetizados por el método de co-precipitacion ternaria, lo cual se reflej6 en que las
especies de MgO sea mas prominentes. Esto también se observé por XPS, donde las
especies de Mg se encontraron en mayor wt. % en estos catalizadores a diferencia de
los de Cux/HT 3. Ademas, en comparacion con el soporte HT 3 que presentd una
cantidad total de sitios basicos de 273 umol CO2/gcat, ambos catalizadores Cux/HT 3
mostraron una ligera disminucion en estos sitios debido a la sustitucion de iones

magnesio por el cobre incorporado durante la sintesis.

Cu,;MgAl

Cu,,MgAl

Cu,s/HT 3

Cu,/HT 3

Intensidad (u.a.)

T Y I ¥ I b T
100 200 300 400
Temperatura (°C)

Figura 45. Perfil de desorcidn a temperatura programada de CO- de los catalizadores
de Cux/HT 3 y CuxMgAl

Los valores obtenidos de los analisis de TPD de NH3 de los catalizadores de
Cux/HT 3 y CuxMgAl se muestran en la Tabla 12 (Figura 46). En general, los
catalizadores sintetizados por el método de impregnacion humeda incipiente, Cu1o/HT

3 y Cu1s/HT 3 mostraron cantidades de sitios acidos de 132 y 157 pmol NHs/gcat,
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respectivamente. Se observo que la acidez aumenté con la carga de Cu. Este efecto
se pudo observar también en los catalizadores de CuxMgAl; de 48 a 63 pmol NH3/gcat.
Por XPS se determin6 que el catalizador de Cu1oMgAl present6 una relacion molar de
Mg/Al de 3.4, lo cual indica una menor cantidad de Al, si lo comparamos con la
Cu1sMgAl, el cual presentd una relacion Mg/Al de 2.5. Recordando que el Al es la
especie que proporciona de acidez a los catalizadores de CuxMgAl. En general, se
observo una drastica disminucion de acidez en los catalizadores sintetizados por el
meétodo de co-precipitacion ternaria. Este efecto puede estar relacionado al cambio en

la morfologia de los catalizadores de CuxMgAl observada por difraccidén de rayos-X.

/\ Cu,sMgAl

—~ Cu,,MgAl

ﬂi 10 g

3

©

S

'a Cu,HT 3

[

)

£ /_\—
Cu,g/HT 3

M 1 " 1 1 1 1 1 " 1 N 1 1 1 L
50 100 150 200 250 300 350 400 450
Temperatura (°C)

Figura 46. Perfil de desorcién a temperatura programada de NH3 de los catalizadores
de Cux/HT 3 y CuxMgAl

Es de destacar que la distribucidn de sitios basicos y acidos se ve mejorada
por la incorporacion de Cu, con una mayor carga de Cu (Cuss/HT 3 y Cu1sMgAl) que

promueve la presencia de sitios acidos, pero favorece una disminucion en los sitios
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basicos. Ademas, representara una variaciéon en la distribucion del producto de
reaccion. La relacion basicidad/acidez disminuyd con la carga de Cu: 1.98 y 1.50
(catalizadores Cux/HT 3) y 5.30 y 3.10 (catalizadores CuxMgAl). La relacion
basicidad/acidez con catalizadores CuxMgAl (método de coprecipitacion) aumento
drasticamente, debido a la menor cantidad de sitios acidos detectados por las

mediciones de NH3-TPD.

8.2 Condensacion catalitica de MeOH con EtOH: analisis del tipo de reactores;

reactor por lotes y de flujo continuo

8.2.1 Condensacion de metanol y etanol en un reactor por lotes: efecto del wt.

% de Cu y el método de incorporacién en catalizadores de Cuy/HT 3 y CuxMgAl

La condensacion de metanol y etanol en fase liquida se evalu6 en un reactor
por lotes a 180 °C durante 6 h, presurizado con 30 atm de N, utilizando 200 mg de
Cu1o/HT 3, Cu1s/HT 3, Cu1oMgAl y CuisMgAl. La Figura 47 muestra los resultados
cataliticos. La conversién de etanol aumenta cuando aumentan las propiedades de
basicas-acidas: [catalizador; relacidén basica/acidas: conversion de EtOH]; [Cus/HT 3;
1.50: 37.8% < Cu1o/HT 3; 1.98: 41.4% < Cu1oMgAl; 3.10: 44.1% < Cu1sMgAl; 5.30:
45.6%]. Como se ha informado con los catalizadores de tipo hidrotalcita, la conversion
de etanol esta determinada principalmente por las propiedades basicas del catalizador
[65], por lo que cuanto mayor sea el numero de sitios basicos, mayor sera la conversion

de alcohol. Esto también fue demostrado por los resultados en la Seccién 5.2.6.
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Los resultados mostraron que se logré una selectividad maxima hacia el n-butanol del
43% con Cu1sMgAl. Como se ha discutido anteriormente, la sintesis de n-BuOH se
logra mediante la auto-condensacion de etanol [64,102,125]. La selectividad por n-
BuOH disminuy6 con el incremento del tiempo de reaccion. En este contexto, es
fundamental resaltar que la deshidrogenacion del etanol dio como resultado la
produccion de acetaldehido. La selectividad para este aldehido tendié a disminuir con
el tiempo de reaccion debido a su conversion a moléculas mas grandes, incluido 1-
PrOH por ACe y condensacion de formaldehido y n-Butanol mediante acetaldehido y
dimerizacion de etanol [69,98].

Se determind 1-propanol como producto de reaccidn con catalizadores Cu1o/HT 3 y
Cu1s/HT 3. Como se muestra en la Figura 47, |la selectividad del 1-PrOH disminuyo con
el tiempo de reaccion (con Cu+o/HT 3), lo que indica la conversion de este alcohol en
su aldehido, propanal. Sin embargo, no se observé 1-PrOH usando los catalizadores
CuxMgAl. Esto podria estar relacionado con la elevada relacion basicidad/acidez de
estos catalizadores, que promueve una mayor conversion de este intermedio en
propanal.

Como era de esperar, se identifico PrCHO como un intermediario de reaccion. La mayor
selectividad hacia este aldehido se logré con Cu+s/HT 3 y CuisMgAl. Esto se puede
atribuir a una menor conversion de este intermediario debido a una menor relacion
Cu*/Cu® encontrada por XPS en estos catalizadores. Con CuioMgAl, la selectividad de
iBuOH aumenté al disminuir la selectividad de PrCHO, mostrando una correlacion entre
la conversion de PrCHO vy la actividad a iBuOH. La selectividad hacia iBuOH aumenté

con el tiempo de reaccion, alcanzando un maximo de 67% con el catalizador Cu1cMgAl.
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La selectividad hacia iBuOH mostré estar asociada con la relacion Cu*/Cu®:
[catalizador; Relacion Cu*/Cu®: selectividad a iBuOH]; [CuisMgAl: 0.,77: 37.9% <
Cuss/HT 3: 0.78: 40.4% < Cuto/HT 3: 1.13: 58.9% < CuioMgAl: 1.43: 67.4%]. La
coexistencia de especies Cu* y Cu® tiene un efecto importante sobre la selectividad y
el rendimiento hacia isobutanol. Los resultados de la reaccion para ambos
catalizadores mostraron diferencias en la actividad y distribucion de los productos de
reaccion atribuidas a la sintesis del catalizador.

A las 6 h, los catalizadores sintetizados mediante el método de coprecipitacion lograron
conversiones de EtOH de 44-46% con rendimientos a isobutanol de 29.7 y 19.7% con
Cu1oMgAl y CuisMgAl, respectivamente, mientras tanto, Cu1o/HT 3 y Cuis/HT 3
(sintetizados mediante impregnacion de humedad incipiente), mostraron conversiones

de EtOH de 37-41% con rendimientos a iBuOH de 24.4 y 15.3%, respectivamente.
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Figura 47. Condensacion de MeOH y EtOH en un reactor por lotes presurizado con
30 atm de N2 a 180 °C sobre catalizadores de Cux/HT 3 y CuxMgAl

8.2.2 Condensacion de metanol y etanol en un reactor por lotes en fase gas

Para investigar la influencia de la presion en el proceso, se estudiaron los
catalizadores mas eficientes (CuxMgAl) en términos de selectividad y rendimiento de
iBUuOH a presion autdégena. La reaccion se llevo a cabo en las mismas condiciones: 180
°C durante 6 horas con 200 mg de catalizador.

La Figura 48 muestra que realizar la reaccion en condiciones de presion
autogena se obtuvieron altas conversiones de etanol, con mejoras observadas con el

tiempo: 36.9% y 40.3% a las 6 horas para CuioMgAl y Cu1sMgAl, respectivamente. Los
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resultados mostraron que realizar la reaccidn presurizada con 30 atm de N2 mejora la
conversion de etanol, alcanzando valores superiores al 44% (Seccion 8.2.1). Por otro
lado, la distribucién del producto cambid respecto a los resultados obtenidos en un
sistema presurizado: la selectividad de iBuOH disminuyo6 de 67.4% a 50.1% y de 37.9%
a 32% con Cu1oMgAl y Cu1sMgAl. En términos de rendimiento a isobutanol, CuicMgAl
mostré una disminucién de 29.7 a 18.5% en el sistema autdégeno. De lo contrario, la
selectividad para n-BuOH aument6 en un sistema autogeno, por ejemplo: de 16.1%
(6.7% de rendimiento) a 32.5% (10.4% de rendimiento) con CuiocMgAl a las 2 h de
reaccion. Esto sugiere que realizar la reaccion en un sistema presurizado inhibe hasta
cierto punto la reaccién paralela para producir n-butanol.

Ademas, se identificdé 1-PrOH como subproducto de reaccidon en un proceso
autogeno. Esto podria deberse a que la presion autdégena no favorece la conversion de
este intermediario. Ademas, la selectividad (de 10.1 a 6.1%) y el rendimiento (de 3.2 a
2.3%) a 1-PrOH disminuyeron con el tiempo con Cu10cMgAl, debido a la conversion de

este intermedio a su aldehido (PrCHO).
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Figura 48. Condensacion de MeOH y EtOH en un reactor por lotes a presion
autogena a 180 °C sobre catalizadores de Cux/HT 3 y CuxMgAl

8.2.3 Condensacion catalitica de MeOH y EtOH en un reactor de lecho fijo: efecto

del método de incorporacioén del Cu y de la temperatura de reaccion

Para evitar problemas de separacion del catalizador y de los productos de
reaccion, las reacciones soélido-gas se llevaron a cabo en un reactor de lecho fijo. Se
realizé un barrido de temperatura de 300 a 500 °C con las condiciones de reaccién
mencionadas anteriormente en la metodologia de las reacciones de este tipo. En la
reaccidon se probaron los catalizadores mas prometedores de cada método de sintesis
(Cu1o/HT 3 y Cu1ocMgAl).

Los resultados obtenidos, como se muestra en la Figura 49, sugieren que la

conversiéon de EtOH esta influenciada por la temperatura de reaccion. Con el
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catalizador Cu+o/HT 3, la conversion de etanol aumenté de 45.9% a 300 °C a un maximo
de 53.7% a 400 °C, luego disminuy6 a 44.9% a 500 °C. Esto también influyé en la
selectividad hacia el isobutanol, que aumentdé con la temperatura, alcanzando una
selectividad maxima del 53.6% a 400 °C (rendimiento del 28.8%). La correlacion entre
la selectividad del 1-propanol y la selectividad del isobutanol es evidente: a bajas
temperaturas, la selectividad del 1-PrOH es mayor y la selectividad del isobutanol es
menor; aumentando la temperatura de reaccion a 400 °C, la selectividad del 1-PrOH
es del 41.7% vy la selectividad del isobutanol es del 53.6%. Las selectividades para
acetaldehido, propanal y n-butanol se mantuvieron por debajo del 10% con Cu1o/HT 3.
La inhibicién de la reaccidn paralela que produce n-BuOH se reduce en comparacion
con los resultados obtenidos en un sistema por lotes.

El catalizador Cu1oMgAl, por otro lado, demostré un aumento en la conversion
de EtOH de 47.9% a un valor maximo de 57.4% a 400 °C. Ademas, la selectividad a
iBUOH aumento del 17.8% (rendimiento del 8.5%) a 300 °C a 58.1% (rendimiento del
33.3%) a 400 °C. Al aumentar progresivamente la temperatura de reaccion, la
selectividad a 1-PrOH disminuyo considerablemente desde 58.1% a 300 °C a 28.1% a
400 °C, demostrando que a medida que aumentaba la temperatura, el 1-PrOH se
convierte en su aldehido y posteriormente en iBuOH. Ademas, las selectividades para
acetaldehido y n-butanol se mantuvieron por debajo del 10%, similar al catalizador

Cu1o/HT3.

El aumento de la selectividad hacia el isobutanol con Cu1oMgAl es comparable

al demostrado en el sistema por lotes. De hecho, tanto Cu1o/HT 3 como Cu10cMgAl, que
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tienen tedricamente la misma carga de Cu durante la sintesis, mostraron diferentes
relaciones Cu*/Cu® que influyeron en la actividad catalitica. En este contexto, el
catalizador con la relacién Cu*/Cu® mas alta de 1.43 (Cu1oMgAl) demostré la mayor
actividad catalitica hacia el isobutanol. Se puede concluir que el aumento de la
temperatura de reaccién promovio la formacion de isobutanol sin reducir la selectividad

y el rendimiento del proceso, al menos hasta 400 °C.
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Figura 49. Conversion de etanol y selectividad hacia Ace, 1-PrOH, PrCHO, iBuOH y
n-BuOH en la condensacién de EtOH y MeOH sobre catalizadores de Cux/HT 3y
CuxMgAl en un reactor en continuo
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8.2.4 Condensacion catalitica de MeOH y EtOH en un reactor de lecho fijo:

estudio de estabilidad con respecto al tiempo

Los resultados cataliticos para las muestras de Cux/HT 3 y CuxMgAl en las
muestras de estabilidad (Figura 50) indicaron que el rendimiento fue bastante
constante durante al menos 3 horas. La conversion de etanol permanecio constante
con los catalizadores sintetizados mediante impregnacion de humedad incipiente
(50-53% y 43-46% con 10 y 15 wt.% de Cu) y los catalizadores sintetizados mediante
el método de coprecipitacion (56-58% y 49-51% con CuioMgAl y CuisMgAl,
respectivamente).

Segun el analisis XRD, el tamaiio de los cristalitos de Cu de los catalizadores
sintetizados mediante impregnacion humeda incipiente fue cuatro veces mayor que los
sintetizados mediante coprecipitacion. Como resultado, en estos catalizadores el
crecimiento de las particulas de Cu durante la reaccion.

Cu1o/HT 3 mostré una selectividad hacia el isobutanol que se mantuvo en
~54% durante las tres horas de reaccion, mientras que Cu+s/HT 3 la mantuvo en ~51%.
Este efecto fue analogo al demostrado en el sistema por lotes. Las selectividades hacia
acetaldehido, propanal y n-butanol se mantuvieron en valores inferiores al 10%.
Ademas, los valores de selectividad de 1-PrOH oscilaron entre 34-35 % con Cu1o/HT
3y ~30% con Cu+s/HT 3.

Por otro lado, CuioMgAl y CuisMgAl mostraron conversiones de etanol que
oscilaron entre 56 y 58%. Ademas, el catalizador de CuioMgAl mostré una mayor

selectividad a iBuOH del 55.1% frente al 53% con Cu1sMgAl.
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Las selectividades para 1-PrOH se mantuvieron entre 29 y 31% para ambos
catalizadores, lo que fue ligeramente menor que para los catalizadores Cux/HT 3. Esto
podria deberse a que estos catalizadores convierten este intermedio de reaccion de
manera mas eficiente en PrCHO. En este contexto, la selectividad de PrCHO
encontrada fue de alrededor del 3 y 5%, que fue significativamente menor que los
valores observados con Cuy/HT 3 (6-10%), lo que sugiere que los catalizadores de
CuxMgAlI lograron una mayor conversion de PrCHO a iBuOH. Como resultado, se
lograron mayores selectividades y rendimientos (33.7% con Cu1oMgAl) para este
alcohol.

La disminucion de la selectividad hacia el n-butanol con ambas series de
catalizadores sugiere que la reaccion paralela de auto condensacion del etanol hacia
este isomero de butanol se inhibe significativamente mediante un tiempo de contacto
mas corto. Cabe destacar que los valores de rendimiento de iBuOH disminuyeron del
28.5 al 23.% con Cu1o/HT 3 y de Cu1s/HT 3 frente a CuioMgAl (33.7%) y CuisMgAl
(26.7%). Ademas, los catalizadores con una relacion Cu*/Cu® mas alta (ambos con una
carga de Cu del 10 wt.%) exhibieron una mayor actividad para iBuOH y una menor
selectividad para n-BuOH. Este hallazgo muestra que la proporcion de especies activas
para la hidrogenacién/deshidrogenacion puede desempefiar un papel importante en la

sintesis de isobutanol.
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Figura 50. Conversion de etanol y selectividad hacia Ace, 1-PrOH, PrCHO, iBuOH y
n-BuOH sobre catalizadores de Cux/HT 3 y CuxMgAl en un reactor continuo por 3 h

8.3 Conclusiones

Se demostrd una variacion en las propiedades fisicoquimicas de la mezcla de
oxidos de Cu-MgxAlyO; sintetizadas por impregnacion humeda incipiente (Cux/HT 3) y
por coprecipitacion (CuxMgAl): los catalizadores de Cux/HT 3 mostraron mayores
valores de area superficial especifica, mayor cristalinidad, menor tamafo de cristalito
de Cu°, sin embargo, presentaron menores relaciones de basicidad/acidez y menor
cantidad de Cu® superficial que los catalizadores de CuxMgAl.

La variacion en las propiedades de los catalizadores tuvo un efecto en la

distribucion de productos demostradas y estuvieron principalmente asociadas a la
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cantidad de Cu incorporado en cada catalizador; a menor cantidad de Cu, se obtuvieron
relaciones mayores de basicidad/acidez, mayores relaciones de especies de Cu*/Cu®
en ambos catalizadores con 10 wt. % de Cu, que fueron los que mostraron una mayor
selectividad hacia iBuOH en ambos sistemas de reaccion: en un reactor por lotes:
Cu1o/HT 3: 57% vs. Cu4s/HT 3: 46%, y Cu1ioMgAl: 67% vs. CuisMgAl: 62%. Y en un
reactor de lecho fijo Cu1o/HT 3: 55% vs. Cuis/HT 3: 50%, y CuioMgAl: 58% vs.
Cu1sMgAl: 53%.

Poder realizar una transicion de la reaccion de un sistema por lotes a un
sistema en continuo significé una mejora en los tiempos de reaccion, ya que a 1 h se
pueden lograr selectividades similares que a 6 h en un reactor por lotes. También, se
evitan problemas de separacion del catalizador y los productos de reaccion, esto
significaria un gran ahorro en la cantidad de catalizador empleado y la adicién de pasos
al proceso para separarlos.

En general, los resultados de reaccion indicaron que los catalizadores
sintetizados por coprecipitacion demostraron mayor selectividad hacia iBuOH vy
lograron inhibir en mayor medida la reaccién secundaria hacia n-BuOH. Este
comportamiento se asocia principalmente a la relacién basicidad/acidez encontrada por

TPD de CO2 y de NHs.
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9 Catalizadores de Cu-Nb/Hidrotalcita para la
condensacion de etanol hacia n-butanol: efecto de la

incorporacion del Nb

Los catalizadores de Cu10-Nbx/HT 3 se sintetizaron y activaron como lo indica la

Seccion 5.1.6.

9.1 Caracterizacion de los catalizadores de Cu10-Nbx/HT 3

9.1.1 Difraccién de rayos-X de Cu1o-Nbx/HT 3

Los catalizadores Cu1o-Nbx/HT 3 mostraron el patron de difraccion tipico de la
estructura de periclasa de MgO en 20 = 17, 27 y 34° segun JCPDS 01-085-5620
(Figura 51) [50,126]. La sefal asignada al 6xido de niobio a 16° (JCPDS 00-047-1694)
aumentd cuando las cargas de Nb incrementaron de 0.5 a 5% en peso [127,128]. El
tamafio de cristalito de Nb2Os calculado con la ecuacién de Scherrer fue de 4 a 4.8 nm,
en funcion del peso de Nb%. Ademas, se detecto fase cristalina de Cu® en 26 = 23, 32,
36 y 39° (JCPDS 00-002-1225) [104]. Los tamaiios de cristalitos de Cu® mostraron
valores entre 16.2 y 17.4 nm. Esto demostr6 un aumento en el tamafio de los cristalitos
de Cu ya que el catalizador Cu+1o/HT 3 presentoé un tamafo de cristalitos de 10.4 nm.
Esto indicaria que la incorporacién de Nb al catalizador promovio el crecimiento de

cristalitos de Cu.
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Figura 51. Patrones de difraccion de rayos-X de los catalizadores Cu1o-Nbx/HT 3

9.1.2 Reduccién a temperautra programada de Cu10-Nbx/HT 3

Los perfiles de TPR de Cu10-Nbx/HT 3 se muestran en la Figura 52. Un pico
de reduccion amplio se atribuyd principalmente a la reduccion de especies de Cu?*
altamente dispersas a Cu*y finalmente a Cu® a =400 °C [103,104]. Esto se confirmo
con los datos de XRD, que revelaron que las especies de Cu® se formaron en los
catalizadores Cu10-Nbyx/HT 3 después de que se redujeron durante 2 h a 400 °C en una
atmésfera de Ho. Se ha reportado que la reduccion de NboOs a NbO2 ocurre a
temperaturas mas altas, como resultado, no se encontré ningun evento de reduccién a
las temperaturas representadas en los perfiles de reduccion [127]. Los resultados de
XRD mostraron que la unica fase presente es Nb2Os, y que las especies de NbO-
pueden no estar presentes en el catalizador o estar en proporciones bajas con respecto

a las especies de Nb2Os. Esta suposicion fue confirmada por XPS y se discutira mas
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adelante. Ademas, se observo un ligero aumento en la temperatura del pico de
reduccion mas alto al aumentar la carga de Nb en el catalizador, mostrando una

interaccion Nb-Cu.

Cu®* - Cu* — Cu® |284°C

Consumo de H, (u.a.)

100 200 300 400 500 600
T (°C)

Figura 52. Perfiles de H>—TPR de los catalizadores de Cu1o-Nbx/HT 3

9.1.3 Fisisorcion de N2 de Cu1o-Nbx/HT 3

Las isotermas de N2 de Tipo IV (Figura 53), de acuerdo con la clasificacion
IUPAC [129], confirman la naturaleza mesoporosa de los catalizadores Cu1o-Nbyx/HT 3.
El area superficial especifica y el diametro de poro promedio de Cu1o/HT 3 y Cu1o-
Nbx/HT 3 se resumen en la Tabla 13. El area superficial especifica del catalizador
Cu1o/HT 3 fue 126 m?/g. La adicion de Nb al catalizador provocd una disminucion en el
SSA (desde 126 a 90 m?/g) y en el diametro promedio de poro (6.5 a 5.1 nm). Al

aumentar la carga de Nb, este efecto se vuelve mas pronunciado.
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—— Desorcion —— Desorcioén —— Desorcién

Cantidad adsorbida (cm3/g STP )
Cantidad adsorbida (cm3/g STP)
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00 04 0.8 00 04 038 00 04 038
Presién relativa (P/P,)  Presion relativa (P/Py) Presion relativa (P/P)

Figura 53. Isotermas de adsorcion y desorcion de N2 de Cu1o-Nbyx/HT 3

Tabla 13. Area superficial especifica y diametro de poro de Cu1o/HT 3 and Cuo-

Nbx/HT 3
. Area superficial especifica iy
Catalizador (m?/g) Diametro de poro (nm)
Cu1o/HT 3 126 6.5
Cu10-Nbo.s/HT 3 123 5.5
Cu10-Nb2s/HT 3 121 5.3
Cu10-Nbs/HT 3 90 5.1
Cu10-Nbs/HT 3 73 57

(gastado)

9.1.4 Desorcidén a temperatura programada de NHz y CO: de Cu1o-Nbx/HT 3

En la Tabla 14, los resultados del analisis TPD se expresan como moles de
NH3 o CO2 por unidad de peso (g de catalizador). Esta técnica se utilizé para cuantificar

la densidad de los sitios acidos y basicos en los catalizadores.
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Tabla 14. Acidez y basicidad de Cu1o/HT 3 y Cu10-Nby/HT 3 a partir de las mediciones
de TPD de NH3 y CO>

Catalizador umol NHs/gcat pmol CO2/gcat  Relacion acidez/basicidad

Cu1o/HT 3 132.0 262.0 0.50
Cu10-Nbo.s/HT 3 141.6 238.0 0.59
Cu10-Nb2s/HT 3 175.9 222.2 0.79
Cu1o-Nbs/HT 3 195.0 204.3 0.95

Los perfiles de desorcion de NH3—-TPD (Figura 54, izquierda) mostraron un
pico amplio a =180 °C asignado a los sitios acidos deébiles de los catalizadores. La
densidad de sitios acidos (cantidad total de ymol NHas/gcat) aumentd con la carga de
niobio, de 141 a 195 pmol NHa/gcat, confirmando la naturaleza acida que este metal
proporcion¢ al catalizador. Ademas, el catalizador Cu1o/HT 3 mostré una acidez total
de 132 pymol NHs/gcat, demostrando que la incorporacion de niobio al catalizador es
responsable del aumento de sus propiedades acidas. Se ha reportado que los sitios
acidos promovidos por la incorporacion de Nb son de naturaleza Brgnsted y Lewis,
principalmente asociados con el enlace Nb=0O del niobio tetraédrico [129]. Por otra
parte, los perfiles de desorcion de CO.-TPD de los catalizadores Cu1o-Nby/HT 3
(Figura 54, derecha) indicaron la presencia de alrededor de 204-238 pmol CO2/gcat
como densidad de sitios basicos. El pico maximo se observé a =140 °C. Como se
muestra detalladamente en la Tabla 14, la densidad de sitios basicos del catalizador
Cu1o/HT 3 disminuye de 262 a 204 pmol CO2/gcat con el aumento gradual de Nb en el
catalizador, demostrando la sustitucién parcial de sitios basicos por sitios acidos de
hidrotalcita. Estos datos demostraron cémo la distribucién de sitios acidos y basicos es
modulada por la incorporacion de Nb, con una carga de Nb mas alta (catalizador Cu1o-

Nbs/HT 3) promoviendo la presencia de sitios acidos con una disminucion subsiguiente
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en el numero de sitios basicos. La relacidon acida/base incrementé con la carga de Nb:

0.50, 0.59, 0.79 y 0.95, respectivamente.

NH,-TPD CO,-TPD

Cu,-Nb/HT 3

Cu,o-Nby/HT 3
Cu,-Nb, ;/HT 3

Cu,o-Nb, JHT 3

Intensidad (u.a.)
Intensidad (u.a.)

Cu,o-Nby /HT 3
Cu,o-Nby /HT 3

100 200 300 400 100 200 300 400
Temperatura (°C) Temperatura (°C)

Figura 54. Perfiles de TPD de NHj3 (izquierda) y CO2 (derecha) para los catalizadores
Cu1o0-Nbx/HT 3

9.1.5 Estudio superficial de catalizadores de Cu1o-Nbx/HT 3 por XPS

La técnica de XPS se utilizé para identificar el estado de oxidacion de las
especies de Cu y determinar las composiciones superficiales de los catalizadores y el
posible efecto de la incorporacion de Nb en el catalizador mediante el procesamiento
de los espectros con el paquete Multipak 9.6.0.15. Las estimaciones de energia de
unidn se referenciaron a la sefial de C 1s a 248.5 eV. Las energias de union se
estimaron con curvas de Gauss-Lorentz y un fondo tipo Shirley. Los porcentajes de

concentracion atdomica de los elementos distintivos se calcularon utilizando el factor de
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sensibilidad de area correspondiente para cada region espectral detectada. La Tabla
16 resume todas las mediciones de XPS. El espectro de nivel de nucleo de Cu 2p de
alta resolucion de Cu1o-Nbx/HT 3 (Figura 55) mostré dos picos principales alrededor de
952.6 eV y 932.6 eV, correspondientes al doblete Cu 2 p12- Cu 2 p3s, respectivamente
[104,109,110]. La senal de Cu 2 ps» de los catalizadores Cu1o-Nb2s/HT 3 se puede
deconvolucionar en dos contribuciones. Como se esperaba, Cu?* se redujo a Cu® de
acuerdo con los resultados de XRD y H>-TPR. La sefial de Auger CuLmm (Figura 56) se
utiliza para identificar estos estados de oxidacion y determinar el valor de Cu (Cu* =
916.2 eV; Cu® = 918.2 eV) [104,110]. La Tabla 14 muestra que la relacion Cu®/Cu*
aumentd gradualmente con la adicion de Nb en el catalizador: 1.04, 1.06, 1.17 y 1.28,
con Cu1o/HT 3, Cu10-Nbos/HT 3, Cu1o-Nb2s/HT 3 y Cu1o-Nbs/HT 3, respectivamente.
Las especies Cu® y Cu* coexisten en el catalizador como se esperaba [130]. Los
resultados mostraron que aumentar la cantidad de Nb inhibi6 la oxidacién parcial de

las especies de Cu®, como lo demostré la relacion Cu®/Cu*.
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Cu,y-Nbg/HT 3 Cu 2p,,

N1/2

Cu,o-Nb, 5/HT 3 A

Intensidad (u.a.)

Cu,o-Nbg //HT 3

955 950 945 940 935 930
Energia de enlace (eV)

Figura 55. Espectros de XPS de la region Cu 2p+,2 and Cu 2ps2 de los catalizadores
de Cu1o-Nbx/HT 3

918.2, Cu’ cy* 916.2 918.2, Cu®

9184, CuO CU+, 916.5

Intensidad (u.a.)
Intensidad (u.a.)
Intensidad (u.a.)

921 918 915 921 918 915 912 921 918 915 912
Energia cinética (eV) Energia cinética (eV) Energia cinética (eV)

Figura 56. Espectros de la region Auger CuLvwm de los catalizadores de Cu1o-Nbx/HT 3
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La Figura 57 muestra los espectros de la region de Nb 3d de alta resolucion y
los valores de energia de enlace del doblete Nb 3ds2 y Nb 3ds. de todos los
catalizadores Cu10-Nbx/HT 3 se indican en la Tabla 16. Los picos Nb 3ds (=206.9 eV)
y 3ds2 (=209.7 eV) se asignan a la especie Nb2Os que se produce durante la calcinacion
del catalizador. No se observaron cambios significativos en el desplazamiento de las
energias de enlace de las sefales de Nb, sin embargo, la intensidad aument6 con la

carga de Nb como se esperaba.

Nb 3d,,

Intensidad (u.a.)

——— —

T T T T ¥ T T T T T = T ¥
212 211 210 209 208 207 206 205
Energia de enlace (eV)

Figura 57. Espectros de XPS de la region Nb 3ds2 y Nb 3ds2 de los catalizadores de
Cu1o0-Nbx/HT 3

La composicion superficial de los catalizadores Cu1o/HT 3 y Cu1o-Nby/HT 3
obtenidos a partir del analisis XPS se resume en la Tabla 15. La cantidad de Cu
disminuyo de 4.6 a 3.2 wt.% con el aumento de la carga de Nb. Esto se atribuye a la

incorporacion de Nb en el soporte y posible sustitucién de Cu. Como se esperaba, la
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cantidad de Nb aumento con el incremento de Nb en la impregnacion (de 4.1 a 21.5
wt.%). Cabe sefalar que la cantidad de Mg y Al disminuy6 gradualmente a medida que
aumento la carga de Nb. Esto afecto la relacion molar Mg/Al, que descendid con las
dos cargas iniciales (1.78 y 1.71), teniendo un efecto mas claro con la carga del 5%, ya
que la disminucion de Al fue mayor, lo que hizo que la relacién Mg/Al subiera a 1.90.
La variacion en la cantidad de Mg, Al y Nb en el catalizador al incorporar
diferentes cargas de Nb promovié cambios en las propiedades acidas/basicas, como
se discutio anteriormente con los resultados obtenidos de la TPD de NH3z y COa. Por
ejemplo, la disminucién de Mg en el catalizador representd una disminucion de las

propiedades basicas.

Tabla 15. Composicion superficial de los catalizadores de Cu1o/HT 3 y Cu10-Nby/HT 3
a partir de los resultados de XPS

wt.% vy (at.%) Relacion  Relacion
Catalizador molar superficial
Cu Nb Mg Al O C superficial de
de Mg/Al  Cu®Cu*
Cu1o/HT 3 (‘1"2) - (21.6) (10.2) (47.5) - 2.1 1.04
Cuio- 36 4.1 B
Nbos/HT 3 (1.1) (0.9) (21.5) (12.1) (48.5) 1.78 1.06
Cuio- 3.8 157 B
Nb2s/HT 3 (1.3) (3.7) (19.2) (11.2) (48.6) 1.71 1.17
Cu1o- 32 215
NbsHT 3 (1.1) (5.2) (17.9) (9.4) (494) (16.9) 1.90 1.28
Cu- 58 106
Nbs/HT 3 ' o (18.2) (9.8) (46.5) (22.3) 1.86 0.79
(0.9) (2.3)
(gastado)
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Tabla 16. Picos de energias de enlaces de Cu 2p32, Cu 2p1,2, Nb 3ds2, Nb 3d32, Mg
2p, Al 2s and O 1s de los catalizadores de Cu1o-Nbyx/HT 3 a patir de los analisis de

XPS
. . Posicion . Posicion . . ..
Catalizador Pico (eV) Pico (eV) Pico Posicion (eV)

Cu 2 054t Nb Mg Ts A

U 2£p32 . 312 _ .

CuMT3  ciop, 9516y  Nb3dse A2° 520.1,530.2y

954.3 531.7

Mg 1s 49.7

Cuto-Nbos/HT CU2P02 9324 \p3gy, 2069 Al2s 118.7
3 cu 2 953 7y Nb 3ds2  209.8 529.1, 530.3,
P12 ' O1s 531.6y533.0

cu o 9322y Mg 1s 498

Cu10-Nb2s/HT sz 9331 Nb3ds2 2069  Al2s 118.8
3 cu 2 9521y Nb3dsp  209.7 529.9, 530.2,
P12 9547 O1s 531.9y532.9

Mg 1s 49.8

cuenbgirs 2P %% Nb3ds, 2067 Al2s 118.8
10=N0s Nb 3ds>  209.6 528.8, 530.1,

Cu2piz 9523 O1s 531.6y532.9

9.2 Condensacion catalitica de EtOH: analisis del tipo de reactores; reactor por
lotes y de flujo continuo

9.2.1 Condensacion de etanol en un reactor por lotes con catalizadores de

Cu1o/HT 3 y Cu10-Nbx/HT 3: efecto del contenido de Nb

La condensacion Guerbet de etanol se evalu6 utilizando 200 mg de catalizador
a 180 °C y presurizado con 30 atm de nitrégeno en un reactor por lotes. Los resultados
(Figura 58) mostraron que nuestra serie propuesta de catalizadores con Nb fueron
activos para la conversion de EtOH. La conversion de etanol se relacioné con la carga

de Nb, incrementando de 18 a 41%, en funcién de la carga de Nb: de Cu1o/HT 3 a Cu1o-
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Nbs/HT 3. Este comportamiento se relaciona con las propiedades de
deshidrogenacion/hidrogenacioén del contenido de especies de Cu en el catalizador
(Cu®/Cu*), al aumentar el Nb en el catalizador (Tabla 15). De hecho, el catalizador con
la mayor carga de Nb exhibié una conversién de etanol del 41% a las 6 h y una
selectividad del 94.4% hacia n-BuOH. Los principales productos de reaccion
determinados fueron n-butanol, 1-HexOH (4.2%) y Ace (1.4%). El catalizador sin Nb
presento la menor conversion de EtOH (18.3%), lo que promovio una disminucion de
la selectividad hacia n-BuOH (80.2%) y un aumento de la selectividad hacia 1-HexOH
(10.5%) y ACe (9.3%). Esto se atribuye a una menor relacion acidez/basicidad y una
relacién Cu®/Cu* mas baja [131]. Es particularmente destacable el efecto del contenido
de Cu en la distribucién del producto. Cuando se utilizan catalizadores ricos en cobre
en este proceso, la conversion de etanol y la selectividad hacia n-BuOH disminuyen.
De hecho, Cu1o/HT 3 mostré la mayor cantidad de Cu superficial (4.6% en peso contra
a 3.2-3.6% en peso), y mostro los resultados discutidos anteriormente. El aumento de
las propiedades acidas debido a la carga de Nb dificultd la auto—condensacion del
acetaldehido en los sitios basicos, lo que se consideraria el paso limitante para mejorar
la selectividad hacia n-BuOH [51,131], como se demostro en los resultados.

Ademas, la sintesis de 1-HexOH se logré mediante la condensacion alddlica
entre acetaldehido y butanal (a partir de la deshidrogenacion de n-BuOH) [132].
Aunque no se estimaba que la selectividad hacia este alcohol fuera elevada, su
produccion es importante en la industria de los biocombustibles [133]. Se ha
determinado que la selectividad de 1-HexOH se puede mejorar mediante el uso de

catalizadores con una relacion acido/base mas baja, donde predominan los sitios
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basicos [65]. Como resultado, las selectividades hacia este alcohol son menores que
las reportadas anteriormente.

A las 6 h, los catalizadores con mas cantidad de niobio obtuvieron una
conversion de EtOH del 42% con una selectividad hacia n-BuOH del 94.4%
(rendimiento a n-BuOH del 39.6%); en contraste, los catalizadores sin Nb logran una
conversion del 33.5% con una selectividad del 87.2% (rendimiento a n-BuOH del 29%).

Aunque la selectividad obtenida es notablemente comparable
independientemente de los catalizadores utilizados, el balance final de carbono revel6
gue no se recuperd una cantidad considerable de compuestos volatiles en la muestra
de reaccion. Estos pueden incluir acido acético, acetato de etilo, crotonaldehido,
butanal, CO y COz, entre otros. Los balances de carbono estuvieron entre 42 y 62%, al
aumentar la cantidad de Nb. Realizar la reaccion en un sistema continuo permitiria
superar estos inconvenientes asociados con el sistema por lotes, ademas de evitar
problemas de separacion entre los productos y el catalizador. Por este motivo, se
propuso llevar a cabo la reaccion en un reactor de lecho empacado, como se discutira

en la siguiente Seccion.
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Figura 58. Conversion de EtOH y selectividad hacia ACe, 1-HexOH y n-BuOH en la
condensacion de EtOH sobre catalizadores de Cu1o/HT 3 y Cu1o-Nbx/HT 3 en un
reactor por lotes a 180 °C

9.2.2 Condensacion de etanol en un reactor de lecho fijo: Influencia de Ia

temperatura de reaccion

Los catalizadores Cu-Nb/HT 3 fueron probados en la condensacién del etanol,
a presion atmosférica, en fase gaseosa a 150-350 °C, alimentando al lecho catalitico
con EtOH. Los principales productos detectados fueron n-BuOH, ACe, 1-HexOH y
AcOEt. La Figura 59 resume los resultados del estudio del efecto de la temperatura en

la reaccion.

De la misma manera que se observo cuando la reaccion se llevd a cabo en

fase liquida, tanto la conversién del etanol como la selectividad hacia n-BuOH

aumentan con el contenido de Nb. Para los catalizadores con la mayor concentracion
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de Nb, se logra una conversion del 52.7% con una selectividad hacia n-BuOH del 83%
(rendimiento a n-BuOH del 43.8%, Figura 60) a 300 °C; mientras que, para el
catalizador sin Nb, se logra una conversion del 37.8% (Figura 59) con una selectividad

del 58.5% (rendimiento a n-BuOH del 22.1%).

La selectividad hacia n-BuOH fue mayor a 300 °C y el rendimiento aumento
con la carga de Nb. Esto demostro el papel clave desempefiado por los sitios acidos
proporcionados por las especies de Nb durante la condensacion de las moléculas de
acetaldehido para formar n-BuOH al adsorber las moléculas de acetaldehido, mientras
que los sitios basicos eliminan el proton de este aldehido como se ha sefalado en otros
sistemas cataliticos [131,134,135]. Sin embargo, se ha descrito que los adsorbatos
derivados del etanol y el hidrogeno tipo hidruro se encuentran en los sitios acidos
principalmente asociados con las especies de Nb en el catalizador, mientras que el
hidrogeno tipo proton se encuentra en sitios basicos como el MgO de la hidrotalcita
[126,136,137]. Ademas, la coexistencia de las especies Cu®/Cu* promueve reacciones
de deshidrogenacién/hidrogenacion [130]. Por lo tanto, un buen balance de estas
propiedades favorece una mayor selectividad hacia n-BuOH, como revelaron los

resultados de la reaccion.

Como se mencion6 anteriormente, el acetaldehido puede ser producido por la
deshidrogenacion de EtOH en sitios basicos y especies de Cu. La selectividad hacia el
acetaldehido disminuyé a medida que aumentaba la temperatura de reaccion y la

conversion del etanol [63]; ademas, la selectividad disminuyd a medida que
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aumentaron las relaciones acido/base y Cu®/Cu*. Ademas, 1-HexOH y AcOEt, fueron

identificados como los principales subproductos en ausencia de Nb en la formulacién

del catalizador (Cu1o/HT 3). En fase liquida (Figura 58), también se observé una mayor

selectividad para estos compuestos en los catalizadores sin Nb. En comparacion con

la reaccion en el sistema por lotes, el balance de carbono en el sistema continuo oscila

entre el 63 y el 87%, demostrando que la pérdida de compuestos volatiles se minimiza

en este sistema de reaccion.
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Figura 59. Conversion de etanol y selectividad hacia Ace, 1-HexOH, AcOEt y n-BuOH
para la condensacion de etanol sobre catalizadores de Cu1o/HT 3 y de Cu1o-Nbx/HT 3
en un reactor en continuo
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Figura 60. Rendimiento hacia n-BuOH para la condensacion de EtOH sobre a) Cu1o-
Nbs/HT 3 a 150, 200, 250, 300 y 350 °C y b) catalizadores de Cu+1o/HT 3 y Cu1o-
Nbx/HT 3 y 300 °C en un reactor en continuo

9.2.3 Condensacion de etanol en un reactor de lecho fijo: estudio de la

estabilidad y reuso del catalizador

Los resultados cataliticos para la muestra Cu10-Nbs/HT 3 bajo el tiempo de
operacion (Figura 61 a) indican que el rendimiento es bastante constante durante al
menos 6 horas, mientras que la selectividad hacia n-BuOH permanecio estable hasta
la quinta hora de la reaccion, con valores entre el 81-83%. Sin embargo, la selectividad
disminuyo en la sexta hora de reaccion, a 77%. La ligera disminucion en la selectividad
podria explicarse por la desactivacion del catalizador debido a la generacién de coque.
Sin embargo, se observé un aumento en la selectividad hacia 1-HexOH ademas de una

disminucioén en la selectividad hacia AcOEt.
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Por lo tanto, se llevo a cabo un estudio de reciclaje con el catalizador utilizado
en esta reaccion. Inicialmente, se recuperd el catalizador, se secd, y se estudio
empleando fisisorcion de nitrogeno y XPS, esto se discutira mas adelante. El estudio
de reciclaje se realiz6 durante 6 horas a 300 °C con las mismas condiciones de reaccion
que la prueba de tiempo en operacion. Los datos de reciclaje (Figura 61 b) se
compararon con los rendimientos obtenidos durante el primer ciclo (Figura 61 a). Los
resultados mostraron que la conversion de EtOH disminuyo ligeramente; sin embargo,
hubo una variacion significativa en la selectividad hacia n-BuOH, ya que disminuy6
apenas y mostro de la misma estabilidad con el tiempo que el catalizador fresco. Esto
puede relacionarse con una disminucion en la relacion Cu®/Cu* o la pérdida de metal
en el catalizador. Independientemente de la disminucién en la conversion de EtOH, la
selectividad hacia ACe incrementd. Ademas, la selectividad hacia el acetato de etilo
disminuyo sustancialmente. Esto podria deberse a la desactivacion de las especies de

Nb en el catalizador.
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Figura 61. Conversion de etanol y selectividad hacia Ace, 1-HexOH, AcOEt y n-BuOH
para la condensacion de etanol sobre catalizadores de Cu1o-Nbx/HT 3 en un reactor
en continuo: a) prueba de estabilidad y b) prueba de reuso

La composicion superficial del catalizador gastado se estudié usando XPS y
los resultados se comparan en la Tabla 15. Ademas, hubo una ligera variacion en las
especies de Cu superficiales, 1o que resultdé en una gran disminucion en la relacion
Cu%Cu* de 1.28 a 0.79 (Figura 62). Esto afecto la selectividad hacia el n-BuOH vy la
conversion de EtOH. Ademas, la relacion molar de Mg/Al disminuyé ligeramente de
1.90 a 1.86. El catalizador gastado, por otro lado, mostré un cambio importante en la
composiciéon superficial del catalizador después de la reaccion, con el Nb superficial
disminuyendo a la mitad. Esto podria ser resultado de la deposicion de coque en las

particulas de Nb. Como resultado del proceso, el contenido de carbono del catalizador
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aumento de 16.9 a 22.3 at.%, lo que indica que se habia depositado coque en su
superficie. Ademas, se formé NbO: en el catalizador gastado como resultado de la

reduccion de Nb2Os durante la reaccion (Figura 63).

Cu,Nb/HT3 (9165 cu' Cu,,-Nb/HT 3

Intensidad (u.a.)
Intensidad (u.a.)

fresco cu¥/Cu* = 1.28 gastado

Cu®%Cu*=0.79
—— —
922 920 918 916 914 912 922 920 918 916 914 912 910
Energia cinética (eV) Energia cinética (eV)

Figura 62. Espectros de la region Auger CuLvm de los catalizadores fresco (izquierda)
y gastado (derecha) de Cu1o-Nbs/HT 3
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- Nb,o,—~

Nb 3d,,

Cu,,-Nb/HT 3 (fresco)

o Nb,O;—

Intensidad (u.a.)

212 210 208 206 204
Energia de enlace (eV)

Figura 63. Espectros de XPS de la regiéon Nb 3ds» y Nb 3ds2 de los catalizadores
fresco (abajo) y gastado (arriba) de Cu1o-Nbs/HT 3

Por fisisorcion de N2 se demostré una disminucion de 90 a 73 m?/g en el area
superficial especifica en el catalizador gastado de Cu1o-Nbs/HT 3 con respecto a la
muestra fresca (Tabla 13). Esto podria atribuirse a una posible reconstruccion del
intercapa de la hidrotalcita debido al agua producida durante la reaccion, lo que se
conoce como el "efecto memoria" [121]. Debido a la disminucién en SSA, el tamafo de

poro aumenté de 5.1 a 5.7 nm.
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9.3 Conclusiones

El Cu1o-Nby/HT 3, con 0.5, 2.5 y 5 wt.% de niobio se sintetiz6 mediante
impregnacion humeda incipiente. Todos los catalizadores mostraron actividad para la
condensacion de EtOH a alcoholes superiores en fase liquida y gaseosa, a 180 y 300
°C, respectivamente. Se demostré que la adiciéon de Nb a catalizadores soportados en
Cu induce un aumento de los sitios acidos en la superficie de los catalizadores, junto
con un incremento en la relacién Cu®/Cu* asociado con un mejor rendimiento catalitico
durante la sintesis de n-BuOH a partir de etanol, tanto en términos de selectividad,
rendimiento y conversion (94,4%, 39,6% y 42% en un reactor por lotes y 83%, 43,8%
y 52,7% en sistema continuo, respectivamente). El catalizador Cu1o-Nbs/HT 3 mostro
buena estabilidad en un reactor de lecho fijo a 300 °C durante al menos 6 h. Ademas,
se realiz6 un estudio de reuso y los resultados mostraron una reduccion de las especies
de Nb en la superficie después de la reaccion, y esto influyé en la selectividad de n-
BuOH, ya que este valor disminuy6 a =70 %.

El potencial para producir varios productos de valor agregado como n-butanol,
acetaldehido, acetato de etilo y 1-hexanol representa una excelente alternativa para

diversas aplicaciones en el sector quimico.
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10 Conclusiones y perspectivas de estudio

En el presente trabajo se evaluaron una serie de catalizadores de
hidroxiapatita e hidrotalcita con diferentes relaciones molares de Ca/P (1.65, 1.67 y
1.70) y de Mg/Al (3, 4 y 5), respectivamente. Ademas, a los catalizadores que mostraron
una mejor actividad catalitica en la condensacion de metanol y etanol (HAP 1.65y HT
3) fueron modificados con Cu (10 y 15 wt.%) para estudiar el efecto de este metal en
la sintesis de biocombustibles en un reactor por lotes y en un reactor de lecho
empacado. Asimismo, se incorpord Nb en los catalizadores de Cu/HT 3 para estudiar

el efecto de la interaccion de Cu-Nb en la conversion de etanol a n-BuOH.

A continuacion, se enlistaran las conclusiones mas importantes para cada
parte del estudio realizado en la tesis:

—-Los resultados de microcalorimetria de adsorcion demostraron que las
propiedades acidas-basicas de los catalizadores de hidroxiapatita y de hidrotalcita se
modificaron al variar las relaciones molares Ca/P y Mg/Al durante la sintesis. Estos
cambios influyeron en la distribucion de los productos de reaccion, observandose una
mayor selectividad hacia el isobutanol con relaciones molares mas bajas de Ca/P o
Mg/Al, mientras que la selectividad hacia n-butanol aumenté con el incremento de la
relacion molar.

—-La conversién de 1-propanol fue identificada como el paso limitante de la
reaccion para incrementar la selectividad hacia isobutanol, lo cual es crucial para

mejorar el rendimiento del proceso.
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—-Se realizé la incorporacién de Cu en la hidroxiapatita y se concluyo que la
adicion de este metal tuvo un efecto positivo en la selectividad hacia el isobutanol: en
fase vapor al 65% y 18% en fase liquida. Ademas, la selectividad hacia n-butanol
disminuy6 con la adicion de Cu.

—-Se demostrd una conversion de etanol del 54.5%, una selectividad del 62.2%
y un rendimiento hacia isobutanol del 33.9% a 400 °C en un reactor en continuo, lo cual
es significativamente positivo, ya que un sistema en continuo brinda ventajas como la
recuperacion del catalizador y evitar el uso de una base como en el sistema por lotes.

—-Las propiedades acidas-basicas y las especies Cu se modificaron con la
carga de Cu utilizada en el catalizador, lo cual tuvo un efecto en la actividad catalitica:
a menor carga de Cu (10 wt.%) se obtuvo una mayor relacidon de basicidad/acidez y de
Cu*/Cu® lo que resultd en valores mas altos de selectividad y rendimiento hacia
isobutanol en un reactor por lotes y en un reactor en continuo.

—-Se demostro la estabilidad del catalizador Cu1o/HAP 1.65 en un reactor de
lecho empacado hasta por 12 h (totales) de reaccion. La caracterizacidon post-reaccion
revelé un aumento en el tamafio de los cristales de Cu, indicando un crecimiento de
particulas durante la reaccion, lo que se reflejo en la cantidad superficial de Cu, sin
embargo, la relacion de Cu*/Cu® disminuyé después de las primeras 6 h de reaccion,
lo cual afecto la actividad catalitica hacia isobutanol.

-Se sintetizaron catalizadores de CuMgAIl por método de impregnacion
humeda incipiente (Cux/HT 3) y por co-precipitacion ternaria (CuxMgAl) y se demostro

que los catalizadores de Cux/HT 3 presentaron una mayor area superficial especifica y
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cristalinidad, una mayor relacion Cu*/Cu® y una relacion basicidad/acidez menor en
comparacion con los catalizadores de CuxMgAl.

—Los catalizadores con menor cantidad de Cu y con mayor relacion Cu*/Cu®
mostraron una mayor selectividad (67.4%) y rendimiento (29.7%) hacia isobutanol en
un reactor por lotes en fase liquida, los cuales fueron superiores a los obtenidos
llevando a cabo la reaccion en fase gas, con valores de selectividad del 50.1% y un
rendimiento del 32% (Cu10MgAl). Esto demostré que es mas importante el balance de
especies de Cu que la cantidad superficial que el catalizador pueda tener de este metal,
ademas, que llevando a cabo la reaccién en fase liquida en un sistema por lotes se
promueve la interaccidon de los reactivos y el catalizador para lograr mejores
rendimientos hacia el producto deseado.

—-Se logro sintetizar isobutanol en un sistema en continuo con ambas series de
catalizadores de Cux/HT 3 y CuxMgAl. Los resultados mostraron una tendencia similar:
las hidrotalcitas con 10 wt.% de Cu, que presentaron una mayor relacion Cu*/Cu®,
demostraron una mayor selectividad hacia isobutanol a 400 °C. Ademas, en este
sistema de reaccién se inhibid la reaccion paralela para producir n-butanol, ya que se
obtuvieron valores de selectividad menores al 15%.

—-Se sintetizaron catalizadores de Cu-Nb/HT 3 por el método de impregnacion
humeda incipiente con el objetivo de modificar las propiedades cataliticas del Cu1o/HT
3 para la auto condensacion de etanol a n-butanol en un sistema por lotes y en un
sistema en continuo. Por TPD de NH3 se observé un incremento de las propiedades

acidas con el aumento de la carga de Nb (5> 2.5> 0.5 > 0 wt.%). Ademas, se determino
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una interaccién entre las particulas de Cu-Nb, ya que los resultados de XPS mostraron
que las relaciones de Cu®/Cu* incrementaron con la carga de Nb.

—-Los resultados obtenidos en ambos sistemas de reaccion estudiados
evidenciaron que el incremento de la relacion de Cu®/Cu* en los catalizadores mejord
el rendimiento catalitico hacia n-butanol (Cu1o-Nbs/HT 3 > Cu10-Nb2s/HT 3 > Cuio-
Nbos/HT 3 > Cu1o/HT 3), logrando selectividades del 94.4% y 83% y rendimientos del
39.6% y del 43.8% en un sistema por lotes y uno en continuo, respectivamente.

—El catalizador Cu1o-Nbs/HT3 mostré buena estabilidad en un reactor de lecho
fijo a 300 °C durante al menos 6 h. Sin embargo, el estudio de reuso reveld una
reduccion de las especies de Nb en la superficie después de la reaccién, lo que
influencié la relacion de Cu®Cu* en la selectividad de n-butanol, disminuyendo a
aproximadamente 70%.

En general:

—-La modificacion de catalizadores de hidroxiapatita e hidrotalcita con Cu
resultd en una serie de catalizadores que mostraron mayor selectividad y rendimiento
hacia isobutanol en ambos sistemas propuestos: reactor por lotes llevando a cabo la
reaccion en fase liquida y gas y en un reactor de lecho empacado. Los estudios de TPD
de NHs y CO2 en conjunto con XPS demostraron una variacion en las propiedades
acidas-basicas y principalmente en la relacion de Cu*/Cu®, cuyo efecto en la
distribucion de productos fue evidente segun los resultados obtenidos, donde a menor
cantidad de Cu, mayor relacion de Cu*/Cu® y mejor selectividad y rendimiento hacia

isobutanol.
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—-La incorporacion de Nb, un metal que posee principalmente propiedades
acidas y redox, en los catalizadores de Cu1o/HT 3 promovié una mayor relacion de
especies de Cu%Cu*, las cuales fueron altamente activas para la auto condensacion

de etanol hacia n-butanol.

Perspectivas de estudio:

Los resultados obtenidos permiten proponer diversos catalizadores con
propiedades acidas-basicas modificadas con un metal de transicion como el Cu, para
la produccion de biocombustibles a partir de una reaccion de tipo Guerbet (metanol +
etanol, metanol + 1-propanol o una auto condensacion de etanol), en un reactor por
lotes y en un reactor de lecho empacado. Por una parte, los catalizadores estudiados
demostraron, no sélo una buena actividad catalitica hacia los alcoholes de cadena larga
deseados, sino una gran estabilidad con respecto al tiempo y de reuso de los
catalizadores, ya que presentaron valores similares durante al menos 12 horas (totales)
de reaccion.

Asi mismo, seria interesante modificar los catalizadores para prevenir cambios
superficiales que se demostraron por XPS, XRD vy fisisorcion de N». Estos
modificaciones redujeron la relacién Cu*/Cu®, lo cual afect6 la actividad catalitica de

ambos catalizadores en el estudio de reuso.
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11 APENDICE A

Tabla A. 1. Conversidén de etanol, selectividad hacia iBuOH, 1-PrOH y n-BuOH y

presion alcanzada durante la reaccion en un reactor por lotes a 180 °C a diferentes

masas de catalizadores de HAP 1.65, HAP 1.67, HAP 1.70, HT 3, HT 4y HT 5

Masa de

Catalizador catalizador

Conversion de
etanol (%)

Selectividad (%)

Presion a 180

°C (MPa)

(mg) 1-PrOH iBuOH n-BuOH
HAP 1.65 16 62 35 16 49 1.5
HAP 1.65 50 54 53 12 35 1.6
HAP 1.65 100 59 62 9 29 1.7
HAP 1.65 200 50 59 7 34 1.7
HAP 1.67 16 31 28 11 61 14
HAP 1.67 100 74 70 3 27 1.7
HAP 1.70 16 25 - - 100 1.3
HAP 1.70 100 45 - 3 97 1.6
HT 3 16 25 57 10 33 14
HT 3 50 38 52 11 36 14
HT 3 100 57 71 6 23 1.6
HT 3 200 43 57 7 36 1.7
HT 4 16 65 51 7 42 14
HT 4 100 69 68 4 28 1.6
HT 5 16 75 - 6 94 1.3
HT 5 100 65 63 1 36 1.7

Tabla A. 2. Conversion de etanol, umoles de n-BuOH producidos en la 2condensacion

de metanol y etanol y en el Pauto condensacién de etanol y presion alcanzada durante

la reaccidn en un reactor por lotes a 180 °C con catalizadores de HAP 1.65y HT 3

Masa de Conversion de  Cantidad de n-BuOH Presion a 180
Catalizador
catalizador (mg)  etanol (%) producido (umol) °C (MPa)
aHAP 1.65 100 59 34 1.7
"HAP 1.65 100 30 67 1.3

139



aHT 3 100 53 33 1.6

bHT 3 100 42 71 1.2

Tabla A. 3. Conversion 1-propanol de la condensacion de 1-propanol y metanol y
presion alcanzada durante la reaccion en un reactor por lotes a 180 °C con

catalizadores de HAP 1.65y HT 3

Masa de Conversioén de 1- Presion a 180 °C
Catalizador
catalizador (mg) propanol (%) (MPa)
PHAP 1.65 100 19 14
bHT 3 100 12 14

Tabla A. 4. Rendimiento hacia los productos de reaccién: 1-propanol, isobutanol y n-

butanol

*Rendimiento (mol %)
aCatalizador

1-Propanol Isobutanol n-butanol
HAP 1.65 (16 mg) 0.445 0.201 0.613
HAP 1.65 (50 mg) 1.510 0.356 0.984
HAP 1.65 (100 mg) 0.891 0.123 0.424
HAP 1.65 (200 mg) Ciclo 1 1.777 0.225 1.013
HAP 1.65 (200 mg) Ciclo 2 1.978 0.259 1.712
HAP 1.65 (200 mg) Ciclo 3 2.595 0.248 5.637
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HAP 1.67 (16 mg) 1.841 0.745 4.067

HAP 1.67 (100 mg) 1.012 0.061 0.573

HAP 1.70 (16 mg) - 0.308 3.267

HAP 1.70 (100 mg) . 0.021 0.730

HT 3 (16 mg) 0.392 0.068 0.231

HT 3 (50 mg) 2.151 0.479 1.415

HT 3 (100 mg) 1.422 0.119 0.460

HT 3 (200 mg) Ciclo 2.193 0.253 1.382

HT 3 (200 mg) Ciclo 2 2.449 0.259 1.718

HT 3 (200 mg) Ciclo 3 2.259 0.195 2.049

HT 4 (16 mg) 0.189 0.026 0.156

HT 4 (100 mg) 1.098 0.058 0.448

HT 5 (16 mg) . 0.005 0.067

HT 5 (100 mg) 0.822 0.019 0.489

®HAP 1.65 (100 mg) . i 1.956

bHT 3 (100 mg) . i 1.411
°HAP 1.65 (100 mg) - 9.546 -
°HT 3 (100 mg) - 5.390 -

3Condiciones de reaccion: relacion molar de MeOH:EtOH 14.4:1; T=180°C;t=2h

bCondiciones de reaccién: 0.188 mol de EtOH; T=180°C;t=2h
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¢Condiciones de reaccion: relacion molar de MeOH:1-PrOH 18.2:1; T=180°C;t=2h

120

100 —

0
o
|

Area de H, (mV s)
(92}
o
1

N
o
|

20 4

HAP 1.65 (50 mg) HAP 1.65 (200 mg) HT 3 (50 mg) HT 3 (200 mg)

Catalizador
Figura A. 1. Areas de H; detectadas por GC-TCD en la reaccién de EtOH + MeOH en
un reactor Batch a 180 °C por 2 h sobre 50 y 200 mg de catalizadores de HAP 1.65 y

HT 3
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12 APENDICE B
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Figura B. 1. Perfil de desorcidn a temperatura programada de NH3 de HAP 1.65
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Figura B. 2 Perfil de desorcion a temperatura programada de CO2 de HAP 1.65
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Figura B. 3. Perfil de desorcidn a temperatura programada de NHz de HT 3
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Figura B. 4. Perfil de desorcion a temperatura programada de CO2 de HT 3
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Figura B. 5. Espectro de XPS de encuesta de Cu1o/HAP 1.65
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Figura B. 6. Espectro de XPS de encuesta de Cu1sHAP 1.65
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Figura B. 7. Espectro de XPS de encuesta de Cu1o/HT 3
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Figura B. 8. Espectro de XPS de encuesta de Cu1s/HT 3
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Figura B. 9. Espectro de XPS de encuesta de CuioMgAl
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Figura B. 10. Espectro de XPS de encuesta de CuisMgAl
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ARTICLE INFO ABSTRACT

Keywords: The present study optimizes Cu-supported catalysts on hydrotalcite for the synthesis of n-butanol whose interest
Bioethanol is in its use as biofuel, due to its superior performance in comparison with other short-chain alcohols. The
n-Butanol catalytic performance was improved by adding Nb to the catalytic formulation. In this way, several Cu-Nb
;?:liirm catalysts supported on hydrotalcites (Mg/Al) with different Nb loadings were synthesized by incipient wetness
Hydrotalcite impregnation and characterized by Ho—temperature-programmed reduction, X-ray diffraction, N, physisorption,

CO2— and NHs—thermo-programmed desorption and X-ray photoelectron spectroscopy. It was shown that the
incorporation of Nb promoted a suitable balance between the acid-basic and redox sites, modulating the Cu®/Cu™
dehydrogenation/hydrogenation properties for the n-BuOH production. The synthesis of multiple value-added
products (n-BuOH, acetaldehyde, ethyl acetate, and 1-hexanol) was achieved in both the liquid— (at 180 °C)
and gas—phase (150—350 °C), where it was demonstrated that both the n-BuOH selectivity and ethanol con-
version improved with the Nb addition. The performance of the catalysts under time on stream and their

Guerbet reaction

recycling is also described.

1. Introduction

Higher alcohols, including n-Butanol (n-BuOH), have emerged as a
promising biofuel, as they are demonstrated to be crucial for several
applications in the renewable energy landscape [1-3]. They have many
advantages, including a high energy content, low water solubility, and
they are compatible with existing infrastructure and engines [4]. In
contrast to ethanol (EtOH), which is the most produced biofuel globally,
n-butanol is not miscible in water, avoiding separation and corrosion
problems in engines [5]. Also, n-butanol can be blended with gasoline at
higher ratios than ethanol [6].

n-BuOH can be produced from biomass feedstocks by fermentation
[2,7-10]. Furthermore, as a biochemical method, it has some limitations
that a heterogeneous catalytic method would overcome. In this sense,
the Guerbet coupling reaction is quite promising. It is a condensation
that involves several steps: 1) dehydrogenation of the starting alcohols
to give the corresponding aldehydes; 2) aldol condensation of the

* Corresponding authors.

aldehydes; 3) dehydration; and 4) hydrogenations of the unsaturated
aldol condensation products to give higher Guerbet alcohols [11,12].
Metal oxide-based catalysts, such as MgO, are promising catalysts for
the Guerbet reaction. Birky et al. reported that the EtOH self-
condensation over MgO produces n-BuOH and acetaldehyde (ACe),
and ethene as byproducts in a fixed-bed reactor at 400 °C [13]. y -Al,03
provides high EtOH conversion and diethyl ether and ethylene as main
products at 300 °C [14]. The distribution of products is closely tied to the
distribution of acid and basic sites. Hydrotalcite (HT)-derived mixed
oxides (Mg/Al) have also been tested for the EtOH coupling to n-BuOH
[15]. A high hydrogenation capacity is observed when the number of Mg
species in HT increases [16]. The addition of Cu to HT improves the
EtOH dehydrogenating activity and modifies the product distribution
[17-20]. Benito et al. reported CuMgAl catalysts for the EtOH conden-
sation in the liquid phase at 200 °C and obtained mainly two higher
alcohols: n-BuOH and 1-hexanol (1-HexOH). Additionally, they produce
ethyl acetate (AcOEt) [17]. The selectivity towards AcOEt is mainly
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related to the acidity of the catalyst [19]. On the other hand, catalysts
with acid sites are more selective to n-BuOH than catalysts considered
“fully basic” [21-24]. Tsuchida et al. studied the synthesis of n-BuOH
over hydroxyapatite materials [23]. They reported that an increase in
the surface acidity of the catalysts might indicate an improvement in
selectivity towards n-BuOH. Thus, to improve the catalytic formulation
it is necessary to modulate the acidity and also the redox sites, and this
can be achieved by using a dopant such as Nb. Niobium is able to
modulate catalytic redox properties and increase the number of acid
sites, and its ability to promote catalyst performance by promoting the
entanglement of other elements in mixed oxide catalysts has been
demonstrated with many catalytic formulations [25-33]. In addition,
some reaction products and byproducts, such as ACe resulting from the
dehydrogenation of EtOH [20], can be oxidized in the presence of
niobium-containing catalysts to form acetic acid, which subsequently
couples to another molecule of EtOH to produce AcOEt due to its redox
properties and increased acidity [28,29], which is a valuable byproduct.

The main objective of the present work is to improve the catalytic
properties during the ethanol condensation of Cu/HT catalysts using Nb
as a dopant. To this end we have prepared and characterized several
Cuyo-Nby/HT catalysts with different Nb loadings to correlate the cata-
lytic activity performances with their main chemical structure, to opti-
mize the n-BuOH synthesis.

2. Materials and methods
2.1. Catalysts synthesis

The mixture of oxides of MgyAl;O, (HT 3) from the thermal
decomposition of hydrotalcite Mg/Al molar ratio of 3 used as support
was synthesized by the co-precipitation method [34]. In a typical syn-
thesis, magnesium nitrate hexahydrate (Mg(NOs)y-6H20, Sigma
Aldrich) and aluminum nitrate nonahydrate (Al(NO3)3-9H,0, Sigma
Aldrich) were simultaneously added to dropwise into a beaker. Then,
25 mL of 1 M sodium carbonate (NayCOs, Sigma Aldrich) were added
drop by drop. The resulting suspension was first sonicated for 20 min
and then stirred and adjusted with 2 M hydroxide sodium (NaOH, Sigma
Aldrich) solution to a pH of 9—10. The solution was kept under magnetic
agitation for 1 h. Subsequently, the precipitate was washed several times
with hot distilled water, and it was recovered by filtration and dried at
60 °C overnight. Finally, the hydrotalcite powder was calcined at 500 °C
for 2 h to obtain mixed oxides support with a 3 Mg/Al molar ratio,
namely HT 3.

Niobium was supported by incipient wetness impregnation, using
niobium (V) oxalate hydrate/oxalic acid solutions with values of Nb of
0.5, 2.5 and 5 wt%. The solids were dried at 60 °C overnight and then
calcined at 500 °C for 4 h. Then, 10 wt% Cu (Cu(NO3)y-3H20, Sigma
Aldrich) was incorporated into all catalysts by incipient wetness
impregnation. The final catalysts were dried at 60 °C overnight, calcined
in static air at 500 °C for 2 h, and finally reduced at 400 °C for 4 h in a
30 mL/min H; flow. The catalysts have been identified as Cu;o-Nby/HT
3, where “x” is 0.5, 2.5, or 5 Nb wt%.

2.2. Catalyst characterization

Powder diffraction patterns were collected on a Bruker D8 ADVANCE
diffractometer using MoKa; radiation. The detection system consists of
an EIGER detector (from DECTRIS) specially designed and optimized for
Mo anodes, the detector was used with an aperture of 4 x21 degrees,
working in VDO mode. Crystalline structures were obtained within
Bragg 20 angle from 2.5 to 45° during 120 min. The tube worked at
40 kV and 45 mA.

Ny adsorption-desorption isotherms at —196 °C were performed with
an ASAP 2020 (Micromeritics). Prior to N3 adsorption, all samples were
degasified at 200 °C. Temperature-programmed Hj reduction was car-
ried out in an AutoChem III system (Micromeritics). For 30 min, the
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catalyst was cleaned at 150 °C with a 50 mL/min He flow. The carrier gas
was changed to 5% Hy/Ar (v/v) at 30 mL/min after cooling to 50 °C.
When the baseline was stable, the temperature was raised to 800 °C at a
rate of 10 °C/min, while the amount of Hy consumed was measured
using GC-TCD. The samples were calcined and reduced in-situ as was
mentioned in Section 2.1.

Temperature-programmed NHs and CO5 desorption tests were car-
ried out in Autochem III (Micromeritics) equipment using powdered
catalysts. Samples were pretreated in a quartz tubular reactor at 500 °C
at a rate of 30 mL/min He flowed for 2 h. Before the adsorption of NH3
and COs, the samples were reduced in situ at 400 °C at a rate of 30 mL/
min Hj flowed for 2 h, then was cooled to 40 °C and subjected for 15 mi
to a 10% NH3/He (v/v) or 10% COs/He (v/v) stream at a flow rate of
30 mL/min. He purged (30 mL/min) for 30 min and removed the
physisorbed NH3 and CO». Subsequently, the samples were heated at a
ramp rate of 10°C/min up to 800 °C and the desorbed NH3 or CO3 was
monitored and recorded using a GC-TCD and GC-MS. The equipment
was previously calibrated with 10% NHs/He and CO».

X-ray photoelectron spectroscopy (XPS) data were acquired using a
Physical Electronics PHI 5700 spectrometer with non-monochromatic
Mg-K radiation (300 W, 15 kV, 1253.6 eV) and a multichannel detec-
tor for the examination of the core level signals of the examined ele-
ments. Spectra of powdered samples were acquired utilizing a 720 pm
diameter analysis area and a constant pass energy value of 29.35 eV. All
the samples were calcined and reduced ex-situ before the analysis as
mentioned in Section 2.1, unless otherwise specified.

2.3. Catalytic tests

2.3.1. Catalytic activity for the ethanol condensation in a Batch reactor

The ethanol condensation was performed in a batch system in a
stainless-steel reactor with 100 mL of ethanol and 200 mg
(0.106—0.125 mm) of previously activated powdered catalyst (Section
2.1). The reaction was carried out at 180 °C with stirring at 800 rpm and
under 30 atm of Ny pressure. Following the reaction profile, samples
were collected at different times through the sample valve and quickly
cooled at 0 °C. Every hour for 6 h, reaction samples were collected,
dissolved with 1-pentanol and 1-3-dichlorobenzene as internal stan-
dards, and stored in sealed vials for gas chromatography analysis using a
Shimadzu GB-14A chromatograph equipped with a flame ionization
detector and a CP-Wax 52 CB capillary column.

2.3.2. Catalytic activity for the ethanol condensation in a continuous flow
reactor

Ethanol condensation was carried out in a tubular metal flow reactor
with an internal diameter of 9.1 mm. 200 mg of pelletized catalyst
(0.71-0.85 mm) was inserted into the reactor and diluted with silicon
carbide (SiC, VWR Chemicals) up to 3 mL for these reaction studies. The
catalysts were reduced in situ for 2 h at 400 °C using a 50 mL/min Hy
flow and a 5 °C/min heating rate. The reactions were carried out at 150,
200, 250, 300, and 350 °C at atmospheric pressure with a liquid feed
flow of 0.1 mL/min and a N5 flow of 30 mL/min after cooling to 150 °C.
These conditions were optimized to avoid internal and external diffu-
sional limitations. After recovering the catalyst, drying it at 60 °C
overnight, and characterizing it by Ny physisorption and XPS, reusability
investigations were carried out at the optimum reaction temperature.
The reaction samples were analyzed as mentioned in Section 2.3.1.

3. Results and discussion
3.1. Characterization of Cujp-Nby/HT 3 catalysts

The Cu;0-Nby/HT 3 catalysts showed the typical diffraction patterns
of the MgO periclase structure at 20 = 17, 27 and 34° according to JCPDS

01-085-5620 (Fig. 1) [34,35]. The niobium oxide pattern was detected
at 16° (JCPDS 00-047-1694) and its intensity increases when Nb
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Fig. 1. Powder X-ray diffraction patterns of Cu;o-Nb,/HT 3 calcined at 400 °C for 2 h in static air and ex-situ reduced with H, at 400 °C for 2 h: as a function of Nb

wit%.

loadings increase from 0.5 to 5 wt% [36,37]. The crystallite size of
Nb,Os calculated with Scherrer equation varies from 4.0 to 4.8 nm, as a
function of the Nb wt%. Additionally, Cu° crystalline phase was detected
at 20 = 23, 32, 36 and 39° (JCPDS 00-002-1225) [38]. The crystallite
sizes of Cu® were in the 16.2—17.4 nm range. These data show that there
was an increase in the Cu crystallite size when adding Nb, since the
Cu;o/HT 3 catalyst (in the absence of Nb) presented a crystallite size of
10.4 nm. This indicates that the incorporation of Nb into the catalyst
promoted the growth of Cu crystallites.

The Hy—TPR profiles of Cu;o-Nby/HT 3 are shown in Fig. 2. A broad
reduction peak was primarily attributed to the reduction of highly
dispersed Cu?" species to Cu™ and finally to Cu® at ~400 °C [38,39]. This
was confirmed with the XRD data, which revealed that Cu® was detected
in the Cu;o-Nby/HT 3 catalysts after their reduction for 2 h at 400 °C in
an Hy atmosphere. The reduction of NbyOs to NbO; has been reported to
occur mainly at higher temperatures, as a result, no reduction event was
found at the temperatures depicted in the reduction profiles. [36].

Cu* > Cu* - cu’

Cu,y-Nby/HT 3

Cu,,-Nb, /HT 3

H, consumption (a.u.)

Cu,,-Nby 5/HT 3

T T T
300 400 500

Temperature (°C)

T T
100 200 600
Fig. 2. H,—TPR profiles for the Cu;o-Nby/HT 3 calcined at 400 °C for 2 h in
static air: as a function of Nb wt%.

However, the catalyst reduction process was carried out at 400 °C,
therefore NbO, was not expected to be found in the catalyst. The XRD
results showed that the only crystalline phase present is Nb,Os, and that
the NbO; species may not be present in the catalyst or may be in low
proportions for the NbyOs species. This assumption was confirmed by
XPS and will be discussed later. A slight increase in the temperature of
the reduction peak was observed with increasing the Nb loading on the
catalyst, indicating some Nb—Cu interactions. The reduction profile of
the Nb-free catalyst is in Supplementary Information (Figure S1).

The Ny isotherms correspond to Type IV (Figure S2) according to the
IUPAC classification [40], confirming the mesoporous nature of the
Cujo-Nby/HT 3 catalysts. The BET-specific surface area (SSA) and
average pore diameter of Cujo/HT 3 and Cujo-Nby/HT 3 are summa-
rized in Table 1. The SSA of the Cuyo/HT 3 catalyst was 126 m?/g. The
addition of Nb to the catalyst caused a decrease in the SSA (from 123 to
90 m2/g, respectively) and in the average pore diameter. With
increasing Nb loading, this effect becomes more pronounced.

Table 2 reports the results of the TPD analyses as moles of NH3 or
CO2 per weight unit. A combination of NH3—TPD (ammonia
temperature-programmed desorption) and CO,—TPD (carbon dioxide
temperature-programmed desorption) was used to quantify the density
of acid and base sites on the catalysts.

The NH3—TPD desorption profiles (Fig. 3, left) showed a broad peak
at =180 °C assigned to the weak acid sites of the catalysts. The acid site
density (total amount of pmol NHs/gc,) increases with increasing
niobium loading, from 141 to 195 pmol NH3/gcat, confirming the acidic
nature of this metal. In addition, the Cu;o/HT 3 catalyst showed a total
acidity of 132 pmol NH3/g.,;, demonstrating that the incorporation of

Table 1
SSA and pore size information of Cu;o/HT 3 and Cu;o-Nby/HT 3 catalysts.

Catalyst SSA (m?/g) Pore size diameter (nm)
Cuyo/HT 3 126 6.5
Cuy-Nbg s/HT 3 123 5.5
Cuy0-Nby s/HT 3 121 5.3
Cu;o-Nbs/HT 3 90 5.1
Cu;0-Nbs/HT 3 (spent) 73 5.7
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Table 2
Acidity and basicity of Cu;o/HT 3 and Cu;o-Nby/HT 3 catalysts from NH3 and
CO5 TPD measurements.

Catalyst pmol NH3/gca pmol CO2/gcat Acid/base ratio
Cuyo/HT 3 132.0 262.0 0.50
Cuy0-Nbg s/HT 3 141.6 238.0 0.59
Cuyo-Nby 5/HT 3 175.9 222.2 0.79
Cuyo-Nbs/HT 3 195.0 204.3 0.95
NH,-TPD CO,-TPD
Cu,y-Nb/HT 3
CuyoNb/HT 3

Cu,,-Nb, 5/HT 3

Cu,o-Nb, 5/HT 3

Intensity (a.u.)
Intensity (a.u.)

Cu,o-Nb, 5/HT 3
Cu,o-Nby 5/HT 3

100 200 300 400 100 200 300 400
T(°C) T(°C)

Fig. 3. NH3— (left) and CO,—TPD (right) profiles for the Cu;o-Nby/HT 3 cat-
alysts — calcined at 400 °C 2 h and in-situ reduced at 400 °C with Hj for 2 h.

niobium to the catalyst is responsible for the increase in its acidic
properties. It has been reported that the acid sites promoted by the
incorporation of Nb are of Brgnsted and Lewis nature, mainly associated
with the Nb=0 bond of tetrahedral niobium [40].

The CO,—TPD profiles of Cujo-Nby/HT 3 catalysts (Fig. 3, right)
indicated the presence of around 204—238 pmol CO2/gc,: as the density
of basic sites. The maximum peak was observed at ~140 °C. As shown in
detail in Table 2, the basic site density of the Cu;o/HT 3 catalyst de-
creases from 262 to 204 pmol COy/gca¢ With the gradual increase of Nb
in the catalyst, demonstrating partial substitution of basic sites by acid
sites of hydrotalcite. These data demonstrated how the distribution of
acid and basic sites is modulated by the incorporation of Nb, with a
higher Nb loading (Cu;¢-Nbs/HT 3 catalyst) promoting the presence of
acid sites with a subsequent decrease in the number of basic sites. The
acid/base ratio increased with Nb loading: 0.50, 0.59, 0.79 and 0.95,
respectively.

The XPS technique was used to identify the oxidation state of the Cu
species and determine the surface compositions of the catalysts and the
possible effect of Nb incorporation into the catalyst by processing the
spectra with the Multipak 9.6.0.15 package. Binding energy estimates
were referenced to the C 1 s signal at 248.5 eV. The BEs were estimated
with Gauss-Lorentz curves and a Shirley-type backdrop. The atomic
concentration percentages of the distinctive elements were calculated
using the corresponding area sensitivity factor for each detected spectral
region. Table S1 summarizes all of the XPS measurements. The high-
resolution Cu 2p core level spectrum of Cujo-Nby/HT 3 (Fig. 4)
showed two main peaks at around 952.6 eV and 932.6 eV, corre-
sponding to the doublet Cu 2p; 2 - Cu 2p3,2, respectively [38,41,42]. The
signal of Cu 2p3/, of the Cu;o-Nby 5/HT 3 catalysts can be deconvoluted
in two contributions. As was expected, Cu?>* was reduced to Cu® in
agreement with XRD and Hy-TPR results. The Auger Cupyy signal
(Fig. 5) is used to identify these oxidation states and determine the Cu
value (Cu™ = 916.2 eV; cu’~918.2 eV) [38,42]. Furthermore, from the
XPS results of the reduced catalysts, partial surface reoxidation upon
exposure to air occurs. Table 3 shows that the Cu®/Cu* ratio gradually

Catalysis Today 433 (2024) 114658

Cu,-Nby/HT 3

Cu,o-Nb, /HT 3
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Fig. 4. XPS spectra of Cu 2p; 2 and Cu 2p3,, region of Cu;o-Nby/HT 3 catalysts
— calcined at 400 °C for 2 h and ex-situ reduced at 400 °C with H, for 2 h.

increased by the addition of Nb into the catalyst: 1.04, 1.06, 1.17 and
1.28, with Cujo/HT 3, Cuyp-Nbos/HT 3, Cujo-Nbys/HT 3 and
Cujo-Nbs/HT 3, respectively. The cu® and Cu* species coexist in our
catalyst as expected [43]. Results showed that increasing the amount of
Nb inhibited the partial oxidation of Cu® species, as the Cu’/Cu®
displayed.

Fig. 6 displays the high-resolution Nb 3d core level spectra and the
binding energies values of the doublet Nb 3ds,» Nb 3ds/2 of all Cujo-
Nby/HT 3 catalysts are indicated in Table 3. The Nb 3ds,2 (~206.9 eV)
and 3ds/2 (=209.7 eV) peaks are assigned to the NbyOs species that
calcination produced on the catalyst. No significant changes were
observed in the shift of binding energies of the niobium signals, how-
ever, the intensity increased with Nb loading as expected.

Figure S3 shows the Mg 2p, Al 2 sand O 1 s of a) Cuy-Nbg 5/HT 3, b)
Cuj-Nby 5/HT 3 and c¢) Cu;o-Nbs/HT 3, respectively. Mg 2p showed one
peak at ~49 eV attributable to the MgO species formed in the hydro-
talcite materials after a thermal decomposition at high temperatures
(500 °C). The binding energy of Mg 2p shifted from 49.5 to 49.8 eV with
increasing the Nb loading. The Al 2s peaks have maxima at
118.7—118.8 eV and are assigned to AI(III). The O 1s peak was
deconvoluted in four contributions at ~533 eV attributed to Nb—0

[40], at ~531 eV assigned to the oxygen from the CO3~ groups of the
hydrotalcite structure and the carbonates adsorbed on the catalyst sur-
face, the contribution at ~530 eV was assigned to the oxygen bonds of
OH™ on the hydrotalcite structure [44]. Finally, the contribution at
~529 eV was attributed to O [45].

The surface chemical composition of Cujo/HT 3 and Cu;o-Nbyx/HT 3
catalysts obtained from XPS analysis are summarized in Table 3. The
amount of Cu decreased from 4.6 to 3.2 wt% with the increase of Nb
loading. This is attributed to the incorporation of Nb in the support and
to the possible substitution of Cu. As anticipated, the amount of Nb
increased with the increment of Nb in the impregnation. It should be
spotted that the amount of Mg and Al decreased gradually as the Nb
loading increased. This affected the molar ratio of Mg/Al, which drop-
ped with the initial two loads (1.78 and 1.71), having a clearer effect
with the 5% load, since the decrease in Al was higher, leading the Mg/Al
ratio to climb up to 1.90.

3.2. Catalytic activity of Cujo/HT 3 and Cu;¢-Nb,/HT 3 catalysts:
influence of Nb content

The Guerbet condensation of ethanol was evaluated using 200 mg of
catalyst at 180 °C and 30 atm of nitrogen atmosphere in a batch reactor
system and Fig. 7 shows the catalytic results. The ethanol conversion
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Fig. 5. Auger Cupyym spectra of Cu;o-Nby/HT 3 catalysts — calcined at 400 °C for 2 h and ex-situ reduced at 400 °C with Hj for 2 h.

Table 3

Surface composition of Cu;o/HT 3 and Cu;0-Nby/HT 3 catalysts from XPS analysis.

Catalyst wt% and (at%) Surface Mg/Al molar ratio Surface Cu’/Cu* ratio
Cu Nb Mg Al (0] C

Cuyo/HT 3 4.6 - (21.6) (10.2) (47.5) - 2.11 1.04
1.4

Cuy0-Nbos/HT 3 3.6 4.1 (21.5) (12.1) (48.5) - 1.78 1.06
(1.1) (0.9)

Cuy0-Nby s/HT 3 3.8 15.7 (19.2) (11.2) (48.6) - 1.71 1.17
(1.3) 3.7)

Cu;0-Nbs/HT 3 3.2 21.5 (17.9) 9.4) (49.4) (16.9) 1.90 1.28
1.1 (5.2)

Cu;0-Nbs/HT 3 (spent) 2.8 10.6 (18.2) (9.8) (46.5) (22.3) 1.86 0.79
0.9) 2.3)

Nb 3d,,
Cu,-Nby/HT 3

Cu,,-Nb, /HT 3

Intensity (a.u.)

Cuyo-Nby 5/HT 3
— e

T T T T T
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Binding energy (eV)
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Fig. 6. XPS spectra of Nb 3ds,» and Nb 3ds 5 region of Cu;o-Nb,/HT 3 catalysts
— calcined at 400 °C for 2 h and ex-situ reduced at 400 °C with H, for 2 h.

increases when the Nb loading is increased from Cu;o/HT 3 to Cujo-Nbs/
HT 3. Subsequently, the conversion is related to the Nb content and the
Cu®/Cu* ratio (Table 3). Indeed, the catalyst with the highest Nb loading
exhibited an ethanol conversion of 41% at 6 h and a selectivity of 94.4%
towards n-BuOH. The main reaction products were n-butanol, 1-HexOH
(4.2%) and Ace (1.4%). The catalyst without Nb showed the lowest

EtOH conversion (18.3%), and selectivity towards n-BuOH (80.2%),
with an increase in selectivity towards 1-HexOH (10.5%) and ACe
(9.3%). These activity results can be related to low acid/base and cu’/
Cu' ratios [46].

At 6 h, catalysts with the highest niobium concentration achieve an
EtOH conversion of 42% with a selectivity to n-BuOH of 94.4% (yield to
n-BuOH of 39.6%); in contrast, catalysts without Nb accomplish a con-
version of 33.5% with a selectivity of 87.2% (yield to n-BuOH of 29.2%,
Figure S4).

Although the selectivity achieved is remarkably comparable
regardless of the catalysts used, the final carbon balance revealed that a
considerable quantity of volatile compounds was not recovered in the
reaction sample. These include acetic acid, ethyl acetate, crotonalde-
hyde, butanal, CO, and COq, etc. The carbon balances were between
42% and 62%, as the amount of Nb increased. Conducting the reaction
in a continuous system allows us to overcome these drawbacks associ-
ated with the batch system. For this reason, it is proposed to carry out
the reaction in a fixed—bed reactor, as discussed in the following section.

3.3. Catalytic condensation of ethanol in a fixed bed reactor: Influence of
the temperature reaction

The Cu-Nb/HT 3 catalysts were tested in the ethanol condensation, at
atmospheric pressure, in the gas phase at 150—350 °C, feeding to the
catalytic bed with EtOH. The main products detected were n-BuOH,
ACe, 1-HexOH, and AcOEt. Fig. 8 summarizes the results of the study of
the temperature effect in the reaction.
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In the same manner as was observed when the reaction was carried
out in the liquid phase, both the conversion of ethanol and the selectivity
to n-BuOH increase with the Nb content. For catalysts with the highest
Nb concentration, a conversion of 52.7% with a selectivity to n-BuOH of
83% (yield to n-BuOH of 43.8%, Figure S5) is achieved at 300 °C;
whereas for the Nb-free catalyst, a conversion of 37.8% (Fig. 8) with a
selectivity of 58.5% (yield to n-BuOH of 22.1%) is achieved.

The selectivity towards n-BuOH was higher at 300 °C and the yield
increased with the Nb loading. This demonstrated the key role played by
the acid sites provided by the Nb species during the condensation of
acetaldehyde molecules to form n-BuOH by adsorbing the acetaldehyde
molecules, whereas the basic sites remove the proton from this aldehyde
as has been pointed out with other catalytic systems [14,46,47].
Nevertheless, it has been described that ethanol-derived adsorbates and
hydride-like hydrogen are found on acidic sites primarily associated
with the Nb species in the catalyst, whereas proton-like hydrogen is
found on basic sites such as the MgO of hydrotalcite [35,48,49].

Furthermore, the coexistence of Cu®/Cu™ species promotes dehydro-
genation/hydrogenation reactions [43]. Therefore, a good balance of
these properties favors a higher selectivity towards n-BuOH, as revealed
by the reaction results.

As mentioned above, acetaldehyde may be produced by the dehy-
drogenation of EtOH on basic sites and Cu species. The selectivity to-
wards acetaldehyde decreased as the reaction temperature and ethanol
conversion increased [23]; moreover, the selectivity decreased as the
acid/base and Cu’/Cu’ ratios increased. In addition, 1-HexOH and
AcOEt, were identified as the main byproducts in the absence of Nb in
the catalyst formulation (Cu;o/HT 3). In the liquid phase (Fig. 7), higher
selectivity for these compounds was also observed for Nb-free catalysts.
Compared with the reaction in the batch system, the carbon balance in
the continuous system ranges from 63% to 87%, demonstrating that the
loss of volatile compounds is minimized in this reaction system.
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3.4. Catalytic condensation of ethanol in a fixed bed reactor: time on
stream study

The catalytic results for the Cu;o-Nbs/HT 3 sample under time on
stream (Figure S6 a) indicate that the performance is quite constant for
at least 6 hours, whereas the selectivity towards n-BuOH remained sta-
ble until the fifth hour of the reaction, with values between 81—83%.
However, selectivity decreased at the sixth hour, to 77%. The slight
decrease in selectivity could be explained by catalyst deactivation
resulting from coke generation. However, an increase in selectivity to-
wards 1-HexOH was observed in addition to a decrease in selectivity
towards AcOEt.

Therefore, a recycling study was carried out with the catalyst used in
this reaction. Initially, the catalyst was recovered, dried, and studied
employing nitrogen physisorption and XPS, this will be discussed below.
The recycling study was performed for 6 h at 300 °C with the same re-
action conditions as the time on stream test. The recycling data
(Figure S6 b) were compared with the performances obtained during the
first cycle (Figure S6 a). The results showed that the EtOH conversion
decreased slightly; nonetheless, there was a significant variation in
selectivity towards n-BuOH, as it decreased barely and lacked the same
stability over time as the fresh catalyst. This can be related to a decrease
in the Cu®/Cu™ ratio or metal loss in the catalyst. Regardless of the
decrease in EtOH conversion, the selectivity to ACe improved.
Furthermore, the selectivity towards ethyl acetate decreased substan-
tially. This could be due to the Nb species deactivation in the catalyst.

The surface composition of the spent catalyst was studied using XPS
and the results are compared in Table 3. A slight decrease in the content
of Cu on the spent catalyst was observed. Even yet, there was a slight
variance in the surface Cu species, resulting in a large decrease in the
Ccu®/Cu™ ratio from 1.28 to 0.79 (Figure S7). This affects the selectivity
towards the n-BuOH and EtOH conversion. Moreover, the molar ratio of
Mg/Al slightly decreased from 1.90 to 1.86. The spent catalyst, on the
other hand, showed a major change in the catalyst surface composition
after the reaction, with the surface Nb decreasing by half. This could be a
result of coke deposition on Nb particles. As a result of the process, the
carbon content of the catalyst increased from 16.9 to 22.3 at%, indi-
cating that coke had been deposited on its surface. In addition, NbO, was
formed in the spent catalyst as a result of the reduction of NbyOs during
the reaction (Figure S8).

The N isotherms of the fresh and spent Cu;jo-Nbs/HT 3 catalyst are
shown in Figure S9). A decrease from 90 to 73 m2/g in SSA was shown in
the spent Cujo-Nbs/HT 3 catalyst with respect to the fresh sample
(Table 1). This could be attributed to a possible reconstruction of the
hydrotalcite interlayer due to the water produced during the reaction, it
is known as the “memory effect” [50]. Due to the decrease in SSA, the
pore size increased from 5.1 to 5.7 nm.

4. Conclusions

It has been demonstrated that the addition of Nb to Cu-supported
catalysts induces an increase in acid sites on the surface of the cata-
lysts, along with an increment in the Cu®/Cu” ratio associated with
better catalytic performance during the synthesis of n-BuOH from
ethanol, both in terms of selectivity, yield and conversion (94.4%,
39.6% and 42% in a batch system and 83%, 43.8% and 52.7% in a
continuous system, respectively). In addition, the Cu-Nb-contained
catalyst showed good stability under time on stream. Furthermore, a
recycling study was carried out and the results displayed a moderate
reduction of Nb surface species after the reaction, which affects n-BuOH
selectivity.
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