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Capitulo 1 Introduccién y objetivos

CAPITULO 1.
INTRODUCCION Y OBJETIVOS.

El presente proyecto ha sido realizado dentro del grupo de investigacion de Procesos
Termoquimicos del Departamento de Ingenieria Quimica y Tecnologias del Medio
Ambiente de la Universidad de Zaragoza que se encarga de investigar la mejora de los
procesos termoquimicos para la generacion de energia o productos valiosos. Este grupo
ha estudiado ampliamente la descomposicion térmica de la biomasa mediante procesos
de pirdlisis y gasificacion. En cuanto al reformado catalitico de liquidos de pirdlisis se
han realizado experimentos de reformado con vapor de agua de compuestos tales como
acido acético, acetol y butanol, asi como de la fraccion acuosa. Sin embargo, un
compuesto que aun no ha sido utilizado en esta linea de investigacion es la glicerina,
por lo que en el presente proyecto se ha pretendido estudiar y experimentar el
comportamiento de este compuesto en el reformado con vapor de agua. Por otro lado,
actualmente este grupo también estd profundizando en el estudio del reformado en fase
acuosa a presion de la glicerina. En este proceso se emplean temperaturas alrededor de

230 °C y presiones entre 27 y 39 bar.

El abastecimiento energético constituye en la actualidad uno de los temas de mayor
preocupacion en la sociedad. El creciente desarrollo econdmico producido en todo el
mundo debido a la globalizacién ha traido consigo un incremento paralelo en el
consumo de energia, hasta alcanzar unos niveles sin precedentes. La consecuencia
directa es un aumento de las emisiones de CO, a la atmdsfera asi como una gran
dependencia de los combustibles fésiles, los cuales son recursos limitados y estidn
concentrados en determinadas zonas geogréficas. Por todo ello, se estd produciendo
cada vez mas la necesidad de elaborar un nuevo modelo energético con la mixima
aportacion posible de energias renovables, tales como biomasa y energia solar entre

ofras.

Un combustible al que se estd dando gran importancia en la actualidad es el biodiesel
debido a que se presenta como una prometedora forma de conseguir un nuevo sistema
de produccion de energia mucho maéas respetuoso con el medio ambiente que los
combustibles fésiles, debido a que en su combustion se reducen considerablemente las

emisiones de CO y CO; a la atmosfera.
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La glicerina se trata de un subproducto en la obtencién de biodiesel producido mediante
transesterificacion de dcidos grasos de origen vegetal y animal. Debido al auge en la
produccion de este combustible, la glicerina se estd produciendo también en grandes
cantidades. Actualmente, la aplicacién mas importante de la glicerina es la elaboracion
de jabones y cosméticos. A pesar de que posee algunas otras como elaboracién de
jarabes, su utilizacién como lubricante en maquinaria, fabricacién de resinas, etc... no
resultan suficientes para abastecer toda la cantidad de ésta que viene produciéndose y

que va a seguir haciéndolo tanto a corto como a largo plazo

Por otro lado, el hidrégeno, en el contexto de produccién de energia, tiene un papel
relevante ya que se trata de un combustible medioambientalmente limpio, debido a que
en su combustion se genera simplemente agua. El hidrégeno es un elemento esencial en
la industria actual y su producciéon mundial se estima en 55 millones de toneladas
anuales. Sin embargo, hoy en dia la produccién de este gas se lleva a cabo
principalmente a partir de combustibles fosiles (gas natural, naftas, carbon) lo cual no
soluciona ni el problema medioambiental ni la dependencia de estos combustibles

fosiles, si no que incluso es mas desfavorable que la utilizacién directa de estos.

Se hace evidente entonces, que un sistema energético basado en el hidrogeno sélo sera
aceptable si éste se obtiene a partir de recursos renovables, como puede ser la biomasa.
Por ello, hoy en dia se estd imponiendo cada vez mds esta nueva técnica que puede
llevarse a cabo a partir de distintos procesos: electrélisis del agua, reformado con vapor
de agua, reformado en fase acuosa, reformado autotérmico y reformado con agua

supercritica.

Por otro lado, el hidrégeno tiene multitud de aplicaciones industriales como son las
sintesis de amonfaco y metanol, la hidroformilacién de olefinas y la hidrogenacién de
aceites insaturados. Ademds se esta estudiando su uso en las pilas de combustible,

consecuencia de sus nulas emisiones de contaminantes y su alta eficiencia energética.

Por todo ello, como han realizado ya muchos otros autores (Adhikari y cols. 2007;
Dumesic y cols. 2002; Czernik y cols. 2002; Dou, 2010), el objetivo general del
presente proyecto es estudiar la utilizaciéon de glicerina como alimentacién en el

reformado con vapor de agua para producir un gas de sintesis rico en hidrogeno.
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Mis concretamente, los objetivos parciales a estudiar en el reformado de glicerina con

vapor de agua son:

* Influencia de distintas variables operacionales sobre los rendimientos a los gases
producto en el equilibrio.

* Influencia de la temperatura de reaccion.

* Influencia de la relacién peso de catalizador/caudal de glicerina (W/m).

* Influencia de la concentracion de glicerina en la alimentacion.

Para ello, se escogid para realizar los experimentos un catalizador de Ni/Al del 28% en
contenido en Ni debido a los buenos resultados obtenidos en estudios preliminares en
reformado catalitico con vapor de agua de otros compuestos oxigenados, efectuados por
el grupo de investigacion en el que se ha realizado este proyecto (Bimbela y cols., 2007,

2009).
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CAPITULO 2. ANTECENDENTES.

La glicerina es un subproducto que se obtiene durante la produccién de biodiesel. Este
es uno de los combustibles alternativos que se usan para cubrir nuestras necesidades
energéticas ya que ademds produce menos emisiones de CO, que los combustibles
fosiles (Valliyappan 2004). El biodiesel es obtenido a partir de la transesterificacién de
aceites y grasas vegetales en presencia de catalizador, siendo la glicerina un
subproducto del proceso. Por cada 100 kg de aceite vegetal procesado se obtienen

aproximadamente 10 kg de glicerina.

El creciente aumento de la produccién de biodiesel supone un aumento también en la
obtencion de glicerina, lo que provoca un enorme excedente de ésta en el mercado. Las
aplicaciones habituales en las que se emplea la glicerina actualmente no constituyen una
demanda suficiente para abastecer todo este excedente, lo que ha supuesto un desplome
en los precios de venta de la glicerina. Ademads, esta situacién no va a remitir en el

corto/medio plazo.

Por todo ello, es preciso buscar alternativas viables a los usos y aplicaciones
convencionales de la glicerina que permitan valorizar este subproducto, debido a que asi
se consiguen reducir los altos costes que supone la producciéon del biodiesel. Una
posibilidad interesante podria ser su uso como alimentacién en el proceso de reformado
catalitico con vapor de agua para la produccién de un gas de sintesis con un alto
contenido en hidrégeno. Este gas de sintesis, convenientemente tratado, puede servir
para producir hidrégeno de una manera respetuosa con el medio ambiente, dado que la
glicerina utilizada como materia prima en este proceso es el subproducto resultante del

tratamiento de materias primas de origen renovable.

Actualmente, la mayor parte del hidrégeno es producido a partir de procesos que
emplean materias primas de origen f6sil, como el reformado con vapor de agua de gas
natural, carb6on o naftas que agotan los combustibles fésiles y producen grandes
emisiones de CO, a la atmésfera (Milne y cols. 2001, Koroneos y cols. 2004; Penner
2006,; Muradov y Veziroglu 2008). El objetivo a largo plazo de la economia basada en
el hidrégeno es la producciéon de éste a partir de fuentes de energia renovables y sin

aumentar las emisiones netas de CO,.

10
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2.1. El hidrégeno.

El hidrégeno es un elemento quimico representado por el simbolo H y con un nimero
atomico igual a 1. En condiciones normales de presion y temperatura, es un gas

diatomico (H) incoloro, inodoro, insipido, no metalico y muy volétil (Dunn 2002).

Puede formar compuestos con la mayoria de los elementos y estd presente en el agua y
en la mayoria de los compuestos orgdnicos. Desempefna un papel particularmente
importante en la quimica &4cido-base, en la que muchas reacciones conllevan el

intercambio de protones (iones hidrégeno, H") entre moléculas solubles.

Con una masa atomica de 1,00794 es el elemento quimico mas ligero y es, también, el
mds abundante, constituyendo aproximadamente el 75% de la materia visible del
universo. Sin embargo, el hidrégeno elemental es muy escaso en la Tierra ya que suele
encontrarse formando compuesto quimicos y, por tanto, es necesario producirlo
industrialmente (Penner, .2006). La mayor parte del hidrégeno elemental se obtiene "in

situ", es decir, en el lugar y en el momento en el que se necesita (Dunn 2002).

Ademas, si se emplea como combustible proporciona una mayor liberacion de energia
por peso que cualquier otro combustible y no produce emisiones toxicas como el CO,
CO,, NOy, SO, etc. Su contenido energético es de 28,69 kcal/g frente a las 11,953
kcal/g del gas natural.

La mayor parte del hidrogeno que se produce, se emplea como reactivo en la obtencién
de productos quimicos de gran importancia a nivel industrial. Algunas de estas

aplicaciones son:

1. Sintesis de amoniaco o proceso Haber:

Catalizador
N2 + 3H2 %2NH3 (21)

[cat]=hierro(III)

11
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2. Proceso de sintesis de metanol:

Catalizador
CO + 2H, —%CH;0H (2.2)

[cat]=cobalto

3. Hidroformilacion de olefinas:
\ r/ [cat] | | f}D
C=C +CO+H; —» H—C—C—C\
| 2.3)
[cat] = cobalto

4. Hidrogenacién catalitica de aceites vegetales insaturados para producir grasas

sélidas comestibles.
5. Transformacién de diferentes 6xidos metdlicos en metales (como los de plata,

cobre, plomo, bismuto, mercurio, molibdeno y wolframio):

MO(s) + Ha(g) «M(s) + HO(1) 2.4

CO M*
CH;0H M

A 4

C=C N,

NH;3

N

A\ 4
Combustible

Figura 2.1. Diagrama de los usos industriales del hidrégeno.
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Las pilas de combustible

Una pila de combustible es un generador eléctrico que transforma directamente la

energia quimica de un combustible en energia eléctrica.

Es posible utilizar el hidrégeno para producir electricidad en sistemas de alta eficiencia
energética como son las pilas de combustible. Hace ya algtin tiempo que se crearon las
pilas de hidrégeno pero todavia hay graves problemas en cuanto a barreras tecnolégicas

y altos costes de produccidn.

Una de las principales aplicaciones de las pilas de combustible de hidrégeno seria su
utilizacién como combustible en los automdviles, ya que asi se disminuirian en gran
medida las emisiones de CO,. Muchos investigadores (Brown, 2001; Martin y cols.,
2009) estdn estudiando esta posibilidad, sin embargo, todavia quedan muchos

problemas que solventar, como su forma de almacenamiento dentro del automdvil.

Existen tres formas de almacenar hidrégeno: como gas comprimido, como hidrégeno
liquido y como gas disuelto en hidruros metdlicos (Brown, 2001). Este dltimo es el
sistema mds seguro pero es el que presenta menor masa y menor densidad de energia
volumétrica. El sistema del hidrégeno liquido es complejo, caro y voluminoso y ademads
produce pérdidas de hidrégeno de entre el 10 y el 25%. Por dltimo, el hidrégeno

comprimido necesita presiones muy grandes para almacenarse.

)
e'(: %
|0,7 VI

Hidrégeno - + Aire
~— —
—
Ano/do éétodo Nitrégeno
Electrdlito +Agua

H - 2Ht + 26 O, + 4H' + 46 - 2HO

13
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Figura 2.2. Esquema de una pila de combustible de hidrégeno.

En las pilas de combustible el proceso de combustion en el espacio estd separado en dos
etapas simultidneas: una reaccion de oxidacion de combustible sobre un dnodo y una
reaccion de reduccién de un comburente sobre un citodo. Si se trata de una celda de

hidrégeno el combustible es el hidrégeno y el comburente el oxigeno

En el lado del 4nodo, el hidrégeno que llega al d4nodo se disocia en protones y
electrones. Los protones son conducidos a través de la membrana al citodo, pero los
electrones estan forzados a viajar por un circuito externo (produciendo energia) ya que
la membrana estd aislada eléctricamente. En el catodo, las moléculas del oxigeno
reaccionan con los electrones (conducidos a través del circuito externo) y protones para

formar el agua.

2.2. Métodos de obtencion de hidrégeno.

2.2.1. Meétodos de obtencion de hidrogeno a partir de combustibles fosiles.

Reformado con vapor de agua.

El reformado con vapor de agua es uno de los procesos mds importantes para la
produccion de hidrégeno a nivel industrial ya que se consiguen rendimientos entre 70-
90%. Los reactivos utilizados son hidrocarburos que se hacen reaccionar con vapor de
agua para producir una mezcla de hidrégeno y monéxido de carbono. El hidrocarburo
mas utilizado es el gas natural, pero también se emplean propano y butano, gases

procedentes de la licuefaccion del petréleo y fracciones de las naftas.

Las reacciones que se llevan a cabo en este proceso son las siguientes:

- Reaccidn de reformado de hidrocarburos con vapor de agua:

CiHp + nH,O < nCO + [(m/2) + n] H, (2.5)

14
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- Reacciéon WGS:

CO + H,0 < H, + CO, (2.6)

El hidrocarburo se mezcla con vapor de agua a temperaturas elevadas, del orden entre
700 y 900°C, debido a que la reaccion de reformado es endotérmica, y se hace pasar a
través de un catalizador, normalmente niquel sobre un soporte mineral. La segunda
reaccion se realiza a temperaturas mds bajas y también en presencia de catalizador.
Ambas estdn favorecidas a bajas presiones. La cantidad de vapor de agua afiadida a los
hidrocarburos se cuantifica por la relacion molar vapor de agua/carbono, con valores

entre 2,5-6 (Lisboa y cols., 2005).

Para que este método opere en condiciones Optimas es preciso que el hidrocarburo esté
en forma gaseosa y libre de impurezas, principalmente de azufre, ya que provocan la
desactivacion del catalizador. Otro inconveniente del proceso es la deposicion de coque,

que también provoca la desactivacion del catalizador (Lisboa y cols., 2005).

Oxidacion parcial.

La oxidacién parcial es un proceso que consiste en la combustiéon incompleta de
hidrocarburos pesados donde el agente oxidante puede ser el aire, aire enriquecido con
oxigeno u oxigeno puro, en ausencia de vapor de agua. En el caso de que se utilice aire
es necesaria una separacion previa del nitrogeno ya que esto resulta mucho menos
costoso que separar después de la reaccion el nitrégeno del gas de sintesis. (Kumar y

cols. 2009).

La reaccion que se lleva a cabo en este proceso es la siguiente:

CyHpm +1n/2 O3 & nCO + m/2 H, (2.7)

Esta reaccion es medianamente exotérmica y se lleva a cabo a temperaturas entre los

475 y 900 °C.

El tipo de catalizador mds cominmente usado es el compuesto por metales nobles sobre
un lecho cerdmico y evita que la oxidacién se tenga que realizar a temperaturas
excesivamente elevadas. El principal problema que presenta este proceso es la

desactivacion por sinterizado como consecuencia de la formacién de puntos calientes

15
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(“hot spots”) en la superficie del catalizador, si bien en ciertos catalizadores también

puede haber desactivacion por deposicion de coque sobre su superficie.

Gasificacion

Las principales materias para este proceso son el carbon y los residuos pesados que
proceden de los procesos petroquimicos que deberdn estar libres de azufre y de metales
pesados. Este proceso consiste en formar hidrégeno y gases para reformado mediante la

reaccién con oxigeno y vapor de agua.

La temperatura de operacién es un factor importante en este proceso. Para obtener un
buen rendimiento de la mezcla gaseosa resultante (contenidos altos en hidrogeno y
monoéxido de carbono) es necesaria una temperatura minima de 700 a 800 °C. Con
objeto de evitar problemas técnicos debidos a la fusion y la aglomeracién de cenizas se
impone una temperatura mixima, trabajindose generalmente entre 800 y 1500 °C. Por
otro lado la presién de operacion en el gasificador, dependiendo del proceso, puede ser

desde la atmosférica hasta mas de 6.9 MPa.

También pueden utilizarse catalizadores durante la reaccion que provocardn que se
reduzca el contenido de metano en el gas de sintesis, que se puedan utilizar

temperaturas de reaccién mads bajas y una mayor conversion.

Reformado autotérmico.(ATR)

El reformado autotérmico es una combinacién de la oxidacion parcial y el reformado
con vapor. La temperatura se regula usando el calor que genera la combustién como

fuente de energia en la reaccién de reformado con vapor de agua.

En el reformado autotérmico, el hidrocarburo reacciona con el vapor de agua y con el
aire para producir un gas rico en hidrégeno. Las reacciones de reformado por vapor y de
oxidacion parcial tienen lugar de forma conjunta. Con la correcta combinacidén de
alimentacion de entrada (hidrocarburo, aire y vapor de agua), el calor de reaccién de la
oxidacién parcial es suficiente para que se dé la reaccion de reformado por vapor de

agua.

16
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Los reformadores autotérmicos tipicos emplean un catalizador basado en metales nobles
y operan en un rango de temperaturas que oscila entre 800 y los 1300°C.
Compardndolos con los reformadores por vapor de agua, la ventaja de operar a tan
elevadas temperaturas hace que el azufre que contienen los hidrocarburos no sea tan

venenoso para el catalizador. Aun asi, suele ser necesaria una desulfuracion previa.

2.2.2. Meétodos de obtencion de hidrogeno a partir de fuentes renovables

Electrdlisis del agua.

Este proceso consiste en pasar una corriente eléctrica a través del agua que produce la
disociacion entre el hidrégeno y el oxigeno en dos electrodos polarizados. El hidrégeno
se recoge en el citodo y el oxigeno en el dnodo. La corriente eléctrica es necesaria
debido a que la reaccion de descomposicion del agua no es espontdnea por lo que se

lleva a cabo en una celda electrolitica.

La reaccién que se produce en este proceso es la siguiente:

H,O — H; + 120, (2.8)

Este proceso tiene un inconveniente que es su alto coste energético, pero produce

hidrégeno de gran pureza.

Biomasa.

Se conoce con el nombre de biomasa a la materia orgdnica originada en un proceso
bioldgico, espontdneo o provocado, utilizable como fuente de energia y susceptible a la
degradacion o fermentacién bioquimica. Para que un material sea considerado biomasa

debe tener fundamentalmente un caricter energético, organico y no fésil.

La utilizacién de la biomasa con fines energéticos tiene diversas ventajas, entre las que

cabe destacar:

« Disminucién de las emisiones de CO,: Aunque para el aprovechamiento
energético de esta fuente renovable tengamos que proceder a una combustion, y
el resultado de la misma sea agua y CO,, la cantidad de este gas causante del

efecto invernadero, se puede considerar que es la misma cantidad que fue
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captada por las plantas durante su crecimiento. Es decir, que no supone un
incremento neto de este gas a la atmodsfera ya que el balance de CO, es neutro.
« No emite contaminantes sulfurados o nitrogenados, ni apenas particulas sélidas.
« Si se utilizan residuos de otras actividades como biomasa, esto se traduce en una
valorizacién y disminucién de residuos.

« Disminuye la dependencia externa del abastecimiento de combustibles.

Se puede obtener hidrogeno directamente a partir de biomasa a través de diferentes

procesos (Milne y cols., 2001):

- Procesos termoquimicos.

1. Gasificacion: Proceso por el cual el sustrato carbonoso es transformado en un gas
combustible, mezcla de CO, H,, N, CO, y H,O(v), mediante una serie de reacciones
que ocurren a una temperatura bastante alta, entre 750-800 °C, y en presencia de un
agente gasificante que puede ser aire, oxigeno o vapor de agua. Sin embargo, esta
tecnologia produce un gas con bajo poder calorifico y con un contenido en H, de tan

solo 8-14% en volumen (Delgado y Aznar, 1997).

2. Conversion supercritica: Este proceso consiste en mezclar la biomasa con agua a baja
temperatura y en condiciones supercriticas (374 °C Y 221bar). Se obtienen productos
con mds de un 18% en peso de hidrégeno y no se producen residuos sélidos (Kalinzi y

cols., 2009).

3. Pirdlisis: Se trata de la descomposicion térmica de la biomasa en ausencia de aire u
otro agente reactivo para producir un gas rico en hidrégeno. Es un proceso en el que se
llevan a cabo gran cantidad de reacciones y en el cual el rendimiento a hidrégeno
depende en gran medida de la temperatura, favorecido a altas temperaturas, y de la
presencia de un catalizador, generalmente de Cr,O3 (Chen y cols., 2003). Este proceso

generalmente, se realiza a presion atmosférica.
4. Reformado en fase acuosa: Se trata de un proceso relativamente reciente que se lleva

a cabo a temperaturas en torno a los 230 °C y presiones alrededor de los 30 bar. En estas

condiciones la alimentacion estd en fase liquida y se obtiene un gas con bajo contenido
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en CO. Ademds es adecuado para tratar corrientes acuosas biomdsicas residuales.
(Cortright y cols., 2002) La seleccion del catalizador es de vital importancia para

conseguir una alta selectividad a hidrégeno.

- Procesos bioldgicos:

1. Biofotdlisis: Consiste en la produccién de hidrégeno mediante el uso de algas verdes

que utilizan la energia solar para disociar las moléculas de agua en hidrégeno y oxigeno.

2. Fotofermentacion: En este proceso el hidrégeno se obtiene a partir de residuos de
compuestos organicos aprovechando las vias catabodlicas de las bacterias no sulfuradas

fotoheteréfobas.

3. Fermentacion anaerdbica: Se produce a temperaturas entre los 30 y 80 °C. El
hidrégeno se obtiene combinado con CO,, CHsy Y H,S en distinta proporcion

dependiendo del proceso de reaccion seguido.

4. Reaccion de intercambio: El hidrégeno se produce debido a que algunas bacterias
fotoheter6fobas pueden sobrevivir en la oscuridad usando el CO como tnica fuente para

producir ATP, uniendo la oxidacién del CO con la reduccion de H" a H,.

2.3. La glicerina.

La glicerina o glicerol es un alcohol (CsHgO3) con tres grupos hidroxilo (-OH) y su

molécula puede representarse de la siguiente forma:

'y
H—C—C—C—H
OHOHOH

Figura 2.3. Representacion esquematica de la molécula de glicerina.
Se trata de un compuesto que no es toxico ni irritante, es biodegradable y reciclable y
presenta una serie de propiedades fisicas y quimicas que pueden convertirlo en un

disolvente alternativo a los disolventes orgdnicos convencionales. Se caracteriza por su

alto punto de ebullicidn, escasa presion de vapor, elevada capacidad para disolver
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compuestos organicos e inorgdnicos y estabilidad en condiciones normales de presion y
temperatura. Es poco miscible en agua y algunos éteres e hidrocarburos. Ademads, el
glicerol puede ser convertido facilmente en metanol, etanol, 1-propanol y propanodiol
por medio de reacciones de hidrogendlisis, siendo entonces, una buena materia prima

para la preparacion de otros disolventes.

2.3.1. Aplicaciones actuales de la glicerina.

Algunas de las aplicaciones mas importantes de la glicerina en la actualidad son:

« Laelaboracion de jabones y cosméticos.

« En el drea de la medicina se utiliza en la elaboracion de medicamentos en forma
de jarabes.

« Como bano calefactor para temperaturas superiores a los 250 °C;

« Lubricacién de maquinarias especificas debido a que no es téxica.

« En disciplinas militares para la fabricacién de explosivos, como la nitroglicerina.

- Elaboracion de resinas alquidicas, que se utilizan como aislantes.

« Fluido separador en tubos capilares de instrumentos.

+ Industria de lacas y pinturas.

 Industria textil proporcionando elasticidad y suavidad a las telas.

+ Industria del cuero. Se afiade a disoluciones acuosas de cloruro de bario con el

fin de preservar las pieles.

2.3.2. La glicerina, subproducto en la obtencion de biodiesel.

La produccion de biodiesel para ser utilizado como combustible estd aumentando
considerablemente ya que se presenta como una prometedora forma de conseguir un
nuevo sistema de produccion de energia, reemplazando a los combustibles fosiles y por
tanto, mucho mas respetuoso con el medio ambiente, debido a que en su combustién se
reducen considerablemente las emisiones de CO y CO;, a la atmodsfera. Existen
diferentes formas de obtencion de biodiesel: craqueo térmico (pirdlisis),

microemulsiones y transesterificacion. (Valliyappan 2004).

La glicerina se obtiene como subproducto en la reacciéon de formacién del biodiesel a

partir de la transesterificacion de 4cidos grasos de origen vegetal y animal. El proceso
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de transesterificacion consiste en combinar el aceite, normalmente aceite vegetal, con

un alcohol ligero, generalmente metanol, en presencia de un catalizador.

Debido a que el biodiesel se estd produciendo en grandes cantidades, por el creciente
interés para utilizarlo como combustible, es importante encontrar formas de valorizar las
grandes cantidades de glicerina que también se producen durante el proceso, ya que las
aplicaciones actuales en las que se emplea la glicerina (apartado 2.3.1.) no constituyen
una demanda suficiente para consumir toda esta cantidad de subproducto generado, lo
que conlleva a un enorme excedente de la misma en el mercado. Ademds, la
valorizacién de la glicerina es importante para disminuir los altos costes que tiene la

produccion del biodiesel.

Por todo ello, muchos autores (Adhikari y cols. 2007; Dumesic y cols. 2002; Czernik y
cols. 2002; Dou, 2010) han estudiado la posibilidad de utilizar la glicerina producida
durante la obtencion de bio-diesel para producir gas de sintesis, que posteriormente
pueda ser tratado para producir hidrogeno puro. En la actualidad, es un tema que
constituye objeto de estudio por parte de numerosos investigadores y en el que se sigue

trabajando debido al gran interés que provoca.

2.4. Obtencion de hidrogeno a partir de glicerina.

La mayor parte de la produccién actual de hidrégeno se efectda a partir de combustibles
fosiles (gas natural, naftas, carbdén), lo cual provoca grandes emisiones de CO, a la
atmosfera asi como la dependencia de estos combustibles fésiles que son recursos

limitados.

Como alternativa a los combustibles fésiles, la glicerina se considera una buena
alimentacién para producir un gas de sintesis con un alto contenido en hidrégeno.
(Valliyappan 2004). Para llevar a cabo este proceso se utilizan distintas técnicas
generalmente basadas en rutas termoquimicas. Dichos procesos son el reformado con
vapor de agua, el reformado en fase acuosa, el reformado autotérmico y la gasificacion

supercritica.
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2.4.1. Reformado con vapor de agua (SR).

El reformado de glicerina con vapor de agua para la produccién de gas de sintesis se
realiza en fase gas y generalmente a presion atmosférica, por lo que son necesarias
temperaturas altas, superiores a 400 °C. Las ventajas que presenta este método frente al
reformado en fase acuosa (APR) son un mayoy rendimiento a H, asi como una mayor
conversion de la glicerina. Adhikari y cols. (2007) determinaron que, teéricamente, la
temperatura Optima para llevar a cabo este proceso es entre 625 y 675 °C con una
alimentacién de glicerina y agua en una relacioén 9:1, es decir un S/C (relacién molar

vapor de agua/carbono) de 3.

Las reacciones que se llevan a cabo en este proceso de manera simultinea son las

siguientes:

Reformado de glicerina con vapor de agua:

C;H3O03 — 3CO + 4H; (2.9)
C;H3O3 + 3H,0 — 3CO,+7H, (2.10)
Reaccion WGS:
CO + H,O « CO, +H; (2.11)

El gas de sintesis obtenido puede tener una relacion H,/CO = 1,33 si no se introduce
vapor de agua, tal como predice la ecuacion 2.9. (Behr A. y cols., 2007). Pero,
introduciendo vapor de agua, se produce la reacciéon de intercambio (o de WGS)
transformando el CO en CO, y aumentando asi la relacion H,/CO. Algunos autores
sefalan que una manera de mejorar la conversion a hidrégeno consiste en ir retirando el
CO; que se va formando de la zona de reaccion. (Dou y cols., 2010). Ademds, de estd

manera también se evita en gran medida la deposicion de coque.

Para este proceso se pueden utilizar distintos catalizadores. Hirai y cols. (2005),
utilizando un catalizador de Ru/Y;,03, lograron una conversion completa de glicerina a
600 °C de temperatura con una selectividad a H, del 90%. Por otro lado, Zhang y cols.
(2007), consiguieron una conversion de glicerina del 100% para una temperatura de tan

s6lo 400 °C utilizando un catalizador de niquel con soporte de cerio.
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En la Figura 2.3., adaptada de Chiodo y cols. (2010), se muestra el rendimiento a
hidrégeno frente al tiempo de reaccién para el reformado de glicerina con vapor de agua
a 800 °C utilizando distintos tipos de catalizador, empleando una velocidad espacial de
30000 h'! y para una relacion S/C = 3. Se puede comprobar como los mejores resultados
fueron obtenidos para el catalizador basado en Rh, dado que para las condiciones de
operacion ensayadas posefa una mayor actividad catalitica y una mayor estabilidad que

los otros catalizadores.

50
=+ Rh/AI203

a| Ni/MgO
== Ni/CcO2
=8—Ni/AI203

H2 yield (molH,/mol C;H,O; converted)

0 L L L 1 1
0 5 10 15 20
Time on Stream (h)

i

Figura 2.3. Grafico de rendimiento a H, para distintos tipos de catalizador.

(Adaptado de Chiodo y cols., 2010)

El problema de los catalizadores basados en metales nobles es su elevado coste. Sin
embargo, el catalizador de Ni/Al, con un coste considerablemente menor, puede

constituir una buena alternativa dado que presenta una razonable actividad catalitica.
2.4.2. Reformado en fase acuosa (APR).

Este proceso consiste en la produccién de hidrégeno a partir de disoluciones acuosas de
diversos compuestos orgédnicos oxigenados, como los que pueden encontrarse en el agua

de desecho procedente del procesamiento de la biomasa u otros sub-productos acuosos.

Este proceso tiene algunas ventajas sobre el proceso de reformado con vapor de agua.

Una es la reduccion de los requerimientos energéticos porque la alimentacion entra al
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reactor en fase liquida mientras que en el reformado con vapor de agua es necesaria una
evaporacion previa. Otra ventaja es la obtencién de hidrégeno con un menor contenido
en CO y la formacién de una menor cantidad de reacciones paralelas de

descomposicion. (Valiente y cols., 2010).

El proceso de APR requiere el empleo de presiones mucho més altas (20-50 bar) que el
reformado con vapor de agua, si bien las temperaturas son mds bajas, en torno a los 225
°C. En estas condiciones el equilibrio de la reaccion WGS estd termodindmicamente

muy favorecido en el sentido directo, hacia la produccién de H, y CO,.

Algunos investigadores han dado especial relevancia para el estudio de las reacciones en
APR la utilizacién de etilenglicol como alimentacién, previa al estudio con glicerol
debido a que su estructura es similar a la de la glicerina, aunque maés sencilla, dado que
cuenta con un dtomo de carbono menos en su molécula. Esto permite adquirir un mejor

conocimiento del proceso (Shabaker y cols., 2003; Valiente y cols., 2010).

El catalizador utilizado en APR debe ser selectivo a hidrégeno porque la formacién de
metano también estd muy favorecida termodindmicamente en estas condiciones de
operacion (Luo y cols., 2007). Un estudio experimental sobre APR de etilenglicol
utilizando un catalizador de platino soportado sobre alumina muestra como dicho
catalizador es idoneo para el proceso debido a su selectividad a hidrégeno y su alta
actividad (Shabaker y cols., 2003). Sin embargo, los catalizadores basados en niquel
constituyen una buena alternativa debido a su bajo coste, aunque se observa que con el
tiempo se desactivan debido a la sinterizacion de las particulas del metal (Shabaker y

cols., 2003).

2.4.3. Reformado autotérmico (ATR).

Globalmente, este proceso es una combinacion del reformado con vapor de agua (SR) y
el proceso de oxidacion parcial. El reformado autotérmico se realiza a presion
atmosférica ya que las presiones altas no favorecen el reformado (Wang y cols. 2009).
En contraste con el SR, que se realiza a altas temperaturas en presencia de un
catalizador, ya que el proceso global es fuertemente endotérmico, el reformado
autotérmico no requiere la adicion externa de calor. La temperatura del reactor puede

ser optimizada y la desactivacion del catalizador por sinterizacién se evita en gran
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medida con este proceso, debido a la utilizacién de temperaturas relativamente bajas.
Asi, el intervalo 6ptimo de temperatura de reaccion estd comprendido entre los 327-727
°C, obteniéndose un gas de sintesis con una relacion molar H,:CO=1 (Ganesh y cols.

2010).
2.4.4. Gasificacion supercritica (SCG).

Este proceso es una nueva tecnologia que implica la gasificacién de la alimentacién
utilizando condiciones de presion y temperatura superiores a las del punto critico del

agua (374 °C y 221 bar), para producir asi, gas de sintesis o hidrogeno.

El agua supercritica tiene propiedades que aportan un medio homogéneo y reactivo para
conseguir una buena conversion de las moléculas orgédnicas. El agua supercritica es
miscible con numerosos compuestos orgdnicos y gases debido a su baja constante
dieléctrica y a que sus enlaces de puente de hidrégeno son menos fuertes que en el agua
liquida. Ademas, se reducen también las limitaciones de transferencia de masa y la
formacion de coque en la superficie del catalizador debido a su baja viscosidad y alta

difusividad (Osada y cols., 2007).

En este proceso, el hidrégeno no se obtiene como producto principal, y sélo si la
solucién de glicerina de la alimentacién es muy diluida se obtiene una buena eficiencia
en la gasificacién. Esta disminuye cuando la concentracién estd por encima del 20% en
peso, ya que a partir de dicho valor predominan las reacciones de condensacién entre
los productos de descomposicion de la glicerina, lo que provoca la formacién de coque

(Xu y cols., 1996).

Esta reaccion se puede llevar a cabo sin catalizador si la alimentacion introducida esta
muy diluida. Sin embargo, se obtienen mejores resultados si se utiliza un catalizador.
Algunos autores (Behr y cols., 2007) empleando un catalizador con un 3% de Ru en un
soporte de TiO, han conseguido una conversion completa de la glicerina para

alimentaciones con concentraciones entre 5 y 17% en peso de glicerina.

La conversion de la glicerina aumenta con la temperatura (Behr y cols., 2007). Estos
autores observaron un aumento de la conversion desde el 20% a 450 °C hasta el 90% a
700 °C. Sin embargo, en el mismo estudio encontraron que, si se aumenta la

temperatura por encima de los 700°C, ya no se observa ningliin aumento en la
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conversion. Ademds, la composicion del gas de salida también depende de la

temperatura, obteniéndose més cantidad de hidrégeno a altas temperaturas.
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CAPITULO 3. METODO EXPERIMENTAL.

3.1. Sistema experimental

Los experimentos se han llevado a cabo en una instalacién que opera a presion
atmosférica y consta de un reactor de lecho fijo. En la figura 3.1 se presenta el esquema
de esta instalacion, ubicada en el departamento de Ingenieria Quimica y Tecnologias del

Medio Ambiente en la Facultad de Ciencias de la Universidad de Zaragoza.

Termopares Ea]'_a
—_l‘ Tipo K caliente
s _ | Controladores de
Lineal Linea 2 o — Temperatura
Controladores de
flujo masico
A Lecho del
"_ - _ % catalizador
L N L dep “ilo
: @ -3 Venteo ¥Yenteo
- Filtro - [Peltier
: Horno  |jeléctrico M . ¥Yenteo
' |
: |Bomba de | Microcromatdgrafo
I N |alimentacidn " le gases
| Ml H: | Gilson HPLC P-01 Sistema de |
i | ladquisicidn de !
| L ——=——M datos |
eyl el | IS _:

Figura 3.1. Esquema de la instalacion experimental

Esta instalacién, Microactivity Reference v 3.0, ha sido disefiada y construida por la
empresa PID Eng&Tech y se caracteriza porque el control de la misma se realiza

mediante un ordenador.

La figura 3.2 muestra una fotografia de la instalaciéon que se ha utilizado en la

realizacion de los experimentos.
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Figura 3.2. Fotografia de la instalacion experimental.

Los elementos mds importantes de la instalacién son:

*  Bomba GILSON 307.

* Reactor de cuarzo

* Horno eléctrico, caja caliente (Hot Box) y sus controladores digitales de
temperatura.

* Dos termopares tipo-K

e Medidores de caudal mésico.

*  Microcromatdgrafo Agilent M3000 series G2801A.

¢ Condensador, basado en el efecto Peltier.

* Ordenador y elementos electronicos para el control de la instalacidn y registro de

las variables de operacion.

Bomba de suministro y depdsito de la alimentacidn.

La alimentacién se dosifica mediante una bomba de desplazamiento positivo alternativo
HPLC, de la firma GILSON, modelo 307, de caudales comprendidos entre 0,01 y 5

mL/min y presiones de hasta 600 bar, que incorpora un regulador de presion que genera
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una sobrepresion en el cabezal de 30 bar respecto del sistema de reaccién, mejorando

considerablemente su funcionamiento.

Ademds parte de las conexiones estdn calorifugadas, lo que permite, sobre todo en
mezclas viscosas como es el caso de la glicerina, calentar la alimentacién si fuera

necesario.

El depésito se sitda en la parte superior de la bomba. Su capacidad es aproximadamente

de un litro. En a Figura 3.3 se presenta una fotografia del depdsito de la alimentacion.

Figura 3.3. Fotografia del depésito de la alimentacion.

En la Figura 3.4 se muestra una fotografia del sistema de alimentacién en su conjunto.

Deposito
de la
alimentacion

Y sistema

- calorifugado
% de la bomba
W - -

Figura 3.4. Fotografia del sistema de alimentacion.
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Los liquidos salen de la bomba y se introducen en el sistema a través de una véalvula
antirretorno, para que el liquido sélo pueda circular en una direccién y asi el caudal

suministrado por la bomba sea mds preciso.

Las piezas interiores permiten eliminar el volumen muerto de la valvula. Estas piezas
han sido disefiadas en teflén para mejorar su resistencia a la corrosion, permitiendo asi

que dichas piezas sean inertes al contacto con la alimentacion liquida.

Reactor

El reactor es tubular y estd construido en cuarzo. Su didmetro interior es de 0,9 cm y su
longitud de 32,5 cm. A 20 cm de uno de sus extremos, en el interior, tiene unas muescas
sobre las que reposard el soporte del lecho, de lana de cuarzo, y, a su vez, el lecho fijo.
Este lecho fijo tiene una altura de 2,5 cm y estd formado por arena, que se usa como
relleno inerte, y catalizador, ambos en un tamafio de particula comprendido entre 160 y

320 pm.

En el interior del lecho se sitia una termopar tipo K que permite medir la temperatura y

asf actuar sobre el control de temperatura del horno. Su didmetro es de 0,15 cm.

El reactor se conecta a la instalacion mediante un par de racores metalicos Swagelok
Ultratorr de acero inoxidable y juntas de teflon que permiten lograr estanqueidad,
evitando asi las posibles fugas de gas. La circulacién de los gases y de la mezcla de

reaccion se produce en sentido descendente en el interior del reactor.

Un esquema de la zona superior del reactor en la instalacién se presenta en la Figura

3.5.
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Figura 3.5. Esquena del reactor y sus conexiones en la planta.

Una vez que la alimentacién pasa por la vdlvula antirretorno se junta, mediante una T,
con una corriente de nitrégeno que sirve para que la disolucién acuosa de glicerina entre
en el reactor en forma de spray, lo que facilita su evaporacién y permite una mejor
mezcla con el catalizador. Por otra parte, justo antes de entrar al reactor se mezcla con
otra corriente de nitrégeno que sirve para evitar que quede volumen muerto y entre toda
la alimentacién correctamente al reactor, El nitrégeno y la alimentacién entran al reactor

a la altura que empieza la carcasa del horno.

Ademds, en la Figura 3.5 se observa también la unién de la vdlvula antirretorno con el
reactor. También se puede ver que las tuberias utilizadas en la instalacién son de acero

inoxidable 316 de didmetros externos de 1/8 y de 1/16 de pulgada.

A la salida del reactor, los productos se dirigen hacia el exterior donde se encuentra
instalado un separador liquido-gas, basado en el efecto Peltier, de bajo volumen muerto
que puede incorporar un sensor de nivel capacitivo de alta resolucidn. Este sistema
permite la condensacion de liquidos a baja temperatura. En la unidad estdndar de serie
Microactivity Reference los liquidos se acumulan en el interior del condensador y deben

ser retirados manualmente por el usuario.
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En la parte superior del separador se encuentra la salida de gases, conectada al
microcromatdgrafo de gases para su posterior medida y/o andlisis en linea antes de ser

llevados a venteo.

Horno y caja caliente

El interior de la caja caliente y el horno se observan en la Figura 3.6.

Figura 3.6. Fotografia del horno en el interior de la caja caliente

El horno, dentro del cual se aloja el reactor consiste en una carcasa de acero inoxidable
304 en cuyo interior se encuentra la resistencia junto con un material refractario. Sus

caracteristicas son:

* Temperatura maxima de trabajo: 800 °C.
* Baja inercia térmica.

* Mecanismo automadtico de apertura con sistema de abisagrado.

Las dimensiones son: 20 cm de altura y 15 cm de didmetro.

Todo el sistema se encuentra en el interior de una caja caliente de acero inoxidable 304

en cuyo interior se aloja un calefactor eléctrico por conveccion. Su temperatura maxima
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recomendada son 180 °C y ésta se mide mediante un termopar tipo K y un controlador

digital que mantiene la temperatura de consigna.

La finalidad de la caja caliente es conseguir que la mezcla de reaccién llegue evaporada
y caliente al lecho para lo que, encima del serpentin, hay un ventilador que unifica la
temperatura dentro ésta. Sin embargo, en el presente proyecto no se ha empleado este
sistema, tanto los gases como la alimentacion liquida se introducen en el reactor a
temperatura ambiente con objeto de evitar la polimerizacion indeseada de la glicerina y

el consiguiente taponamiento de las tuberias de la planta.

Controladores de temperatura y presion.

La planta en la que se han realizado los experimentos utiliza para el control de la
temperatura y la presion controladores de lazo cerrado con realimentacion de la sefial
tipo proporcional, integral y derivado (controlador PID) para los siguientes lazos de

control:

- Control de la temperatura de reaccion: La sefial del termopar situado en el lecho de
catalizador es evaluada por el controlador, cuya sefal de salida es enviada a un relé en
estado sélido de paso por cero que regula la potencia suministrada al horno de forma
proporcional a la sefial de control. La potencia que recibe el horno corresponde a una

sefal comprendida entre 0 y 200 V generalmente entre 0 'y 140 V.

- Control de la temperatura de la caja caliente: La sefial del termopar situado en el
interior de la caja caliente es evaluada por el controlador, cuya sefial de salida es
enviada a un relé que regula la potencia suministrada al calefactor de la caja de forma
proporcional a la misma. En los experimentos realizados la caja caliente siempre se

mantiene a temperatura ambiente.

Los controladores utilizados son de la firma TOHO, modelo TTM-005, los cuales
emplean comunicaciones digitales RS-485 y presentan el aspecto que se muestra en la
Figura 3.7. Estos controladores pueden ser accionados manualmente o de forma

automatica.

34



Capitulo 3 Meétodo experimental

Salidas 1y 2 Valor de proceso
Pilotos. de limites Punio de consigna o
de alarma 1y 2 % salida de control
Desplazamiento del Sefiales digitales
cursor por los digitos
(en cada funcidn) Pulsador de decremento
Selector de nivel Pulsador de aumenta
de acceso

Figura 3.7. Fotografia del controlador de temperatura.

La planta consta también de un sensor de presion SUNPX, DP2 series. Este dispositivo
se emplea porque las unidades Microactivity Reference trabajan a presién atmosférica y
no incorporan la opcioén de control de presién en el reactor. Asi, el sensor de presion
muestra en cada momento la sobrepresion que se genera en el lecho de reaccion. En
caso de sobrepresiones superiores a (.5 bar el sensor activa una alarma de seguridad del
sistema, que inhibe el modo de operacién convencional de la instalacién, apagando la
bomba HPLC y los controladores de flujo masico, asi como fijando en O el punto de
consigna de ambos controladores de temperatura. El funcionamiento normal de
operacién no puede reanudarse hasta que la sobrepresion detectada por el sensor se
encuentra nuevamente por debajo de 0.3 bar y la alarma de seguridad ha sido

desactivada por el operador en la pantalla tactil de la unidad.

ra

oP2-20 -m.sui’
HEET)

25

L o

Figura 3.8. Esquema del sensor de presion.
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Este sensor se caracteriza por:

* Rango de lectura: 0-100 kPa (0-1 bar). La aplicacién de presiones por encima de
la presion maxima de lectura podria dafiar el dispositivo.

e Presion maxima admisible: 490 kPa (4,9 bar).

* Tiempo de respuesta: <2 ms.

Controladores de flujo mésico.

En la instalacién hay tres controladores de flujo masico (MFC) Bronkhorst HI-TEC EL-
FLOW F201C. Dos de ellos se utilizan para el control del nitrogeno y uno para el

hidrégeno.

Los controladores de flujo masico utilizados en el presente proyecto son:

- MCF-01: controla el caudal de nitrégeno que se pone en contacto con la
alimentacion liquida a la salida de la vélvula antirretorno para facilitar su
introduccion en el reactor en forma de spray.

- MCF-02: controla la cantidad de nitrégeno que se introduce por el exterior del
sistema de inyeccidn para evitar problemas de retroflujo y volimenes muertos
en la parte superior del reactor.

- MCF-03: controla el caudal de hidrégeno que se introduce en la etapa de

reduccion del catalizador.

Los controladores se visualizan en una pantalla tictil (Figura 3.9) situada en el frontal
de la planta y se pueden accionar de forma automatica mediante el ordenador o manual,

pero si se actiia de una manera no se puede modificar de la otra.
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, R |I

Figura 3.9. Pantalla tactil.

En esta pantalla se pueden controlar los diferentes pardmetros que se detallan a

continuacion:

1. Control de los flujos de entrada de gases: En la pantalla vienen representados
cada uno de los controladores de flujo madsico integrados en el sistema,
mostrandose el punto de consigna en fondo amarillo.

2. Calefactado de la linea de entrada de gases al sistema.

3. Lectura del flujo de gases a la salida del reactor, proporcionada por un medidor
de flujo situado en la linea de salida de gases. En la unidad estdndar
Microactivity Reference no se dispone de dicho medidor, por lo que la lectura es
siempre 0.0.

4. Actuadores adicionales para configuraciones especiales de la unidad.

5. Refrigeracién del depésito separador liquido-gas, que indica si el condensador
de tipo Peltier estd o no encendido.

6. Consulta y desactivacion de las alarmas del sistema: al dispararse una alarma en
el sistema, el icono “Alarm” comenzard a parpadear acompafiado de una sefial
sonora.

7. Accionamiento de la védlvula de by-pass del reactor: Se accede presionando la
tecla “Bypass”. Cuando este icono se encuentra presionado la valvula aisla al
reactor de la entrada de reactivos.

8. Apertura / cierre de la puerta de la caja caliente: Se acciona presionando la tecla

“Door”.
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Separador liquido-gas. Condensador.

La planta incorpora un separador liquido-gas de bajo volumen muerto constituido por
un depdsito de acero inoxidable en cuyas paredes condensan los liquidos a presién
atmosférica y bajas temperaturas. Una vez atravesado el reactor, los gases de reaccion
se conducen al exterior de la parte delantera de la caja caliente donde se encuentra el
separador (Figura 3.10), donde tiene lugar la condensacién y el almacenamiento de los
liquidos condensados. A la salida del separador, los gases son dirigidos al

microcromatdgrafo para su andlisis y finalmente se llevan a venteo.

Figura 3.10. Fotografia del Peltier.

El separador estd constituido por una pieza maciza de acero inoxidable 316 que actda

como condensador mediante una célula Peltier.

Una célula Peltier consiste en dos placas cerdmicas enfrentadas entre las cuales existen
cientos de pares termoeléctricos. De igual modo que un par termoeléctrico genera una
diferencia de potencial cuando sus uniones se encuentran a diferentes temperaturas
(efecto Siebeck), cuando sobre el par termoeléctrico se aplica una diferencia de

potencial se general una diferencia de temperatura entre las uniones (efecto Peltier).
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La refrigeracion de dicho depdsito se puede activar, al igual que otros elementos de la

instalacion, de dos formas:

- Modo manual, es decir, mediante la pantalla tictil.

- Modo automatico, es decir, mediante el software de control.

En este equipo, al no disponer de control de nivel en el separador, la evacuacion del
liquido condensado se realiza al final del experimento de forma manual, abriendo una

llave de paso que impide la salida durante la realizacién del mismo.

Microcromatégrafo de gases.

El gas de salida es analizado con un Micro GC Agilent M3000 G2801A (Figura 3.11).
Este equipo tiene dos columnas, una es la Plot U, que tiene una Plot Q como
precolumna, y la otra un tamiz molecular, siendo en este caso la Plot U la que actda
como precolumna. Los mdédulos de la columna Plot U y del tamiz molecular estin
equipados con sendos detectores de conductividad térmica (TCD), donde se cuantifican
N», Hy, CO,, CO, CHy y C, (CoH,, CH,H4, CoHg). Las condiciones a las que opera el

cromatografo se describen en la tabla 3.1.

Tabla 3.1. Condiciones de operacion del microcromatégrafo.

Condiciones de Médulo A Moédulo B
operacion
Temperatura de 60 60
columna (°C)
Presion (psi) 22 22
Columna Plot U Tamiz molecular
Gas portador Helio Argoén

Como se muestra en la Tabla 3.1, el tamiz molecular tiene como gas portador Argon, y
serd el encargado de separar, por diferencia de tamafo, N,, H,, CO y CHy4 La Plot U,

que lleva como gas portador Helio, se encarga de separar CO, y C,.

La duracion del andlisis es de 2,75 minutos, aunque en algunos casos €s necesario
aumentar o disminuir este tiempo si alguno de los picos correspondientes a estos gases

no se visualizan correctamente.
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Figura 3.11. Fotografia de la parte delantera del microcromatoégrafo.

Ademais, a la entrada del micro GC, se ha instalado un filtro Genie de membrana que

evita que entren sustancias indeseadas al mismo que puedan obturar el inyector o las

columnas.

El micromatégrafo de gases se opera mediante el programa CERITY, Figura 3.12, que

permite tanto modificar el método de andlisis como el tratamiento posterior de datos de

los distintos andlisis realizados durante los experimentos.

[ Agilent Cerity - Instrumento: J.Antonio

Archivo  Vista Configurar  Ayuda

_g Filo de instumentos:  fhostrar todos los instrumentos Ea|
v
@ |lInstumente | Estade | Lista de tiabajo | Muestra | Métoda [Motas |
2 | Micioctiviy Fuers = linea <Introducir una nota acul >
= 11510323004 Fuera delinea <Introducir una nota agui ...»
o
-
=
Q
E
3
=
=
7]
£ Entrada de muestra | Listadetishaio | Estado |  Fpissentacin entiompoieal | Configuracion |
Bl
Seleccions un test para el instrumenta: J.Antonio El hombre de la mugstra nugva serd:
) 2 Al Envio Awvanzada
2 |l 2010 M200 Diefiritves x| [100423_finan3
my
= | TCD1 A TED2 A
=m0 Analizando -
A -
o 3
U Tiempo de analisis 1estante: 2,28 min 27
o Métoda actual: Abril 2010 M200 Definitivo el f : i ; y a
= Mivel de baleria 100,0% ¢ dh =L il sl & )
& il Faorer a cero el ditimo valorde 'y I Editar parémetros de sefiales. .. Iﬂﬂ
| J Antonio: La lista de trabajo se esta procesando. i
I TR wuda
I Inicio automatico de lista de trabajn
Posicidn |Pausa [Ubicacién | Tiempo. min [Méta: |Resultados [Motas [~
4 [] 7
3 O
2 O
1 L0 24 ] 0 7E 1
Actual | 100423 _glicerina22 11T600catal 21625 [ Inyector 2.30 Abril 2010 M200 Definitiva
1 100423 _glicerina2?,11T600cata0.216_26 O Inpector 2,75 Abil 2010 M200 D efinitivo
2 100423 _glicerina22,11TE00cata0. 216_27 O Inpector 2,75 Abil 2010 M200 D efinitivo
3 100423 _glicerina22,11TE00cata0. 216_28 O Inpector 2,75 Abil 2010 M200 D efinitivo
4 100423 glicerina22,11TE00cata0.216_23 O Inpectar 2,75 Abil 2010 M200 D efinitiva ~
Haga doble clic para mostrar el historial de mensajes 2370472010 130452

Figura 3.12. Pantalla del sofware CERITY.
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Sistema de control v adquisicién de datos.

Como se ha explicado con anterioridad, la mayoria de acciones y controladores se
pueden activar de forma manual o automdtica. Durante la realizacién de un
experimento, la mayor parte de las fases (reduccidn, reaccidn, final y entrefases) se
activan de forma automdtica a través de un programa llamado Process@. La tnica que

se lleva a cabo de forma manual es la de calentamiento.

El software de control Process@ es una aplicacién de supervision y adquisicién de
datos desarrollada para sistemas basados en comunicaciones digitales entre dispositivos
de un proceso y un ordenador personal. Mediante el uso de esta aplicacion es posible la

adquisicion de datos y el control remoto.

El programa Process @ presenta una barra de herramientas como la que se muestra en la

Figura 3.13.

' 000399_(Nombre Catalizador)_(Nombre Ensayo) - Reformado 650 Bueno[Run] E@@
Experimento  Adquisicion®  Sesiones  Perfiles Datos  Awuda
et LER & @ % f;flizi' aled Bl eiad p N ¢F

Figura 3.13. Barra de hervientas del sofware Process @.

En primer lugar se presiona la casilla de crear un experimento. En ella se puede crear

uno nuevo personalizando sus caracteristicas o simplemente adquirir uno previo.

Mediante la opcién de iniciar la adquisicidn se obtienen dos pantallas nuevas. Una es la
pantalla de la planta (Figura 3.14) que indica los elementos que tiene, los que estidn
activados marcados con una luz verde y con una luz roja los que no. En la otra pantalla
(Figura 3.15) salen dos gréficos en los cuales el eje de abscisas representa el tiempo
relativo transcurrido desde que se inici6 la adquisicion de datos y el eje de ordenadas
representa los valores del proceso de las variables controladas en el grafico superior y la

salida de control de éstas en el grafico inferior.
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Figura 3.14. Pantalla de control de elementos activos de la planta

Por otra parte para poder empezar a configurar las sesiones es necesario que la luz verde
de la barra de herramientas esté activada. Si no es asi no se mandardn las 6rdenes que se

especifiquen para la realizacién del experimento.
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#
]
i
=
I:_'J
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T

TERiE CEmaa L= LBt ]

Figura 3.15. Gréficos de control.

Por ultimo, se selecciona la opcion de sesiones y aparecerd una pantalla como la que se

presenta en la Figura 3.16.
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Session que desea lanzar [1-100] ,—5 Inicio ﬂ ﬂ ﬂ ﬂ
[5] - RXN2 (Tiempo de Sesidn 14746 5))
| | Sesion1 | Sesion2 | Sesion3 | Sesion4 | Sesion5 | Sesion6 | Sesion7 | Sesion8 | Sesion9 | Sesion 10 | o
Mombre inicio Heatingl Reduccion Heating2 RAXN2 Endl Final End2 SessionName | Sessiont ame
Alias an Inerl Feacl Iner2 Reac? Endl Final [Sessiondlias) | [Sessiondlias] | [Sessionblias)
Descripcidn wesionD ezcripti | ssionDescnpt | s zionDescripti | ssionD eschpt | 2zionDescripti | ssionDescripti | ssionDescrpt | =sionDezcripti | «esionDescrpti | seionD escripti
Tiempo (seg.) a0 3600 3600 E0 7200 a0 0 2540 1] 1]
iCondicion? X X X X ® X X X H X
Variable
Oper[>» < =3==¢]
Valor
Saltar a Sesion 2 3 4 5| E ki End 7 End End
Dispositivo Propiedad Yalor 51 VYalor 52 Walor 53 Yalor 54 Yalor 55 Yalor 56 Walor 57 VYalor 58 Yalor 59 Valor 510
ticrod Peltier 1 1 1 1 1 1 1
ticro3 Door 1 0 1
Micra3 ByPaz: 1 1] 1] 1
Micra3 MFC 5P 0 1] 1] 0 40 40 0 40
Micra3 MFC P2 0 80 40 40 40 40 0 40
Micro3 MFC 5F3 0 1] 4 0 1] 1] 0 1]
Microd ChromOMN 0
tlicro® CyTime
RCTEMP St Point 0 ES0 50 ES0 E00 E00 0 E00 -

Aplicar Aceptar | LCancelar | Ayuda

Figura 3.16. Pantalla de configuracion de sesiones del programa Process@.

Desde esta pantalla se pueden controlar todos los elementos que configuran la planta.

En los experimentos realizados destacan:

3.2

El orden de ejecucion de las sesiones.

El tiempo de duracién de cada sesion.

El estado del Peltier, la puerta del reactor y el Bypass.

Los flujos mésicos del H, y N,.

El flujo mésico de la alimentacion.

La temperatura del horno.

El estado de la bomba.

Materiales empleados.

En el presente proyecto se han empleado los siguientes materiales y reactivos:

Glicerina de una pureza superior al 99,5 % suministrada por la empresa Fluka

Analytical. Durante los experimentos se alimenta una disolucién acuosa de

glicerina y, para disolverla, se utiliza agua desionizada “Milli-Q”, de una

extremada pureza.
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- Arena, para formar el lecho de reaccion. Se trata de arena de mar lavada de
grano fino, (SiO,) de la marca PANREAC, QP.

- Catalizador de 28% de Niquel. Su preparacion se explica en el capitulo 4 de este
proyecto.

- Gases: argon, helio, hidrégeno y nitrégeno, todos ellos de alta calidad y con una
pureza superior al 99,999%. También se emplea una mezcla de gases patrén para

la calibracion del cromatdgrafo cuyas caracteristicas se muestran en la Tabla 3.2.

Tabla 3.2. Composicion del gas patréon para el cromatégrafo.

Composicion tedrica | Composicion real
(%) (%)
H2 30,0 29,840
CO 10,0 9,989
CO2 10,0 9,994
CH4 2,0 1,999
C2H2 0,7 0,700
C2H4 0,7 0,699
C2H6 0,7 0,700
N2 45,9 45,912

La mezcla de gases patrén ha sido preparada mediante un método gravimétrico y debe

estar almacenada y utilizada a una temperatura comprendida entre -10 y 50 °C.

3.3. Procedimiento experimental.

3.3.1. Condiciones experimentales.

Las condiciones experimentales comunes a todos los experimentos son:

- Presion atmosférica.

- Caudal nominal de alimentacién, 0,25 mL/min.

- Lecho de reaccion constituido por una mezcla de arena y catalizador con un 28%
de niquel, tamizado para que su tamafio de particula esté comprendido entre
160-320 um. La masa total del lecho es de 1,8 gramos.

- Duracion de los experimentos: calentamiento (media hora aprox.), reduccion
(1hora), reaccién (2horas), arrastre final de productos con nitrégeno (lhora) y

enfriamiento (entre media hora y 1 hora).

44



Capitulo 3 Meétodo experimental

Por otro lado, las condiciones experimentales variadas han sido:

- Temperatura (450, 500, 550, 600 y 650 °C)
- Cantidad de catalizador (0,025; 0,05; 0,1 y 0,2 g).
- Concentracién de la alimentacion. (disolucién acuosa del 10%, 14,55%, 22,11%

y 36,22% en peso de glicerina).

3.3.2. Resultados experimentales obtenidos.

A partir del procesado de los datos experimentales obtenidos se pueden obtener la

siguiente informacion:

e Con el micro GC se analiza el gas de salida y, por tanto, se pueden determinar
las concentraciones puntuales de H,, N,, CHy4, CO, CO,, C;H,, C,Hy y CoHg, La
toma de muestras a intervalos de tiempo regulares, cada 3 minutos
aproximadamente, permite conocer el caudal puntual de los gases generados. A
partir de la integracion de estos datos a lo largo del tiempo total del experimento
se obtiene la masa total del gas formado.

* El peso final de los condensados durante la realizacion del experimento, que se
determina simplemente recogiéndolos del Peltier y pesandolos, sirve junto con la
cantidad de gases cuantificados, para calcular el cierre de balance de materia del
experimento, asi como el rendimiento total a liquido y a gas y a cada uno de los
gases por separado.

* Rendimientos a cada gas, expresados como g gas/g glicerina y que se calcula
mediante el cociente entre los gramos de gas formados y los gramos de glicerina

alimentados para todo el experimento.

3.3.3. Metodologia experimental.

En la preparacion del experimento se van a diferenciar cuatro etapas:
acondicionamiento del cromatdgrafo, preparacion del reactor, configuracion de etapas y

finalizacién del experimento.
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Acondicionamiento del cromatdgrafo

La utilizacién del cromatdgrafo se realiza mediante el programa Cerity. Para que un
experimento sea valido es necesario calibrar previamente el cromatégrafo mediante este

software para que puede analizar correctamente los gases.

El micro GC se conecta con la botella de gas patrén y se indica en el programa Cerity la
introduccién de un pinchazo, es decir, la introduccién de una muestra. Una vez que el
cromatégrafo termina de analizarlo hay que comprobar si los picos que representan los
gases estan lo suficientemente separados y si al reprocesar los porcentajes el cierre de
balance esta en torno a cien. Si es asi, esta muestra de marcard como muestra de
calibracién. Después se realizan dos andlisis mds con la mezcla patrén para comprobar

que realmente estd bien acondicionado y en ese caso, se pasa a conectarlo con la planta.

En el caso de que los picos no estuvieran bien separados serd necesario acondicionar las
columnas para lo cual se utilizan las condiciones de limpieza, en las que las columnas

alcanzan los 160 °C.

Preparacidn del reactor

En primer lugar es necesario limpiar bien el reactor para eliminar cualquier tipo de
impurezas. Para ello se utiliza acetona y se seca al aire. Después se introduce el soporte
de lecho fijo, que es lana de cuarzo, y se aprisiona hasta que queda compacta y con una

superficie plana con ayuda de una varilla.

Seguidamente se introduce el lecho, que ha sido previamente pesado en una zapatilla.
Primero se pesa la cantidad necesaria de catalizador para cada experimento y después se
aflade arena hasta una masa final de 1,8 gramos. Una vez introducido dentro del reactor
se pone en horizontal y se va girando para que la arena y el catalizador se mezclen

correctamente y asi, hacer mas homogéneo el lecho.

Por ultimo se coloca el reactor en su lugar correspondiente y se comprueba que no se

generen tensiones al cerrar la bisagra del horno.

Configuracién de las etapas del experimento.

Tras el acondicionamiento del micro GC y la preparacion del reactor se programa

manualmente el calentamiento hasta 650 °C que es la temperatura de reduccion del
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catalizador. Después se pasa a programar las etapas mediante el programa Process@

procediendo como se ha explicado en el apartado 3.1 de este capitulo.

Por otro lado es necesario indicar al cromatdgrafo cuantos anélisis se van a realizar a lo
largo de la reaccién y el arrastre de productos. Se llevard a cabo aproximadamente un

andlisis cada 3 minutos, por tanto, 36 durante la reaccién y 12 durante el arrastre.

Asi, después de que la planta haya adquirido la temperatura deseada, se puede lanzar la

sesion en la que se llevardn a cabo las siguientes etapas de manera consecutiva:

- Reduccion de catalizador con hidrégeno a 650 °C durante 1 hora.

- Enfriamiento, si es necesaria una temperatura menor de reaccién, con una
duracion de unos 10 minutos.

- Reaccion a una temperatura determinada, que depende de cada experimento,
durante 2 horas.

- Arrastre de productos con nitrégeno a la misma temperatura de reaccion, durante
1 hora.

- Final de experimento, con su correspondiente enfriamiento y todos los flujos

masicos a cero.

Finalizacion del experimento.

Una vez terminado el experimento, poniendo los flujos de gases a cero, se pasa a
recoger los condensados que han sido almacenados en el depdsito del Peltier y se pesan.
También se quita el lecho. Ambas cosas son almacenadas y correctamente etiquetadas

para realizar posibles analisis posteriores.

Finalmente, se procesan los datos obtenidos con el software del cromatégrafo Certity y
se trasladan a unas hojas Excel para saber la composicion del gas en cada uno de los
instantes. Con dicha composicién, y dado que el N se utiliza como estdndar interno, se
pueden calcular los caudales mésicos puntuales de cada gas y sus rendimientos. Por

ultimo, se realizan las graficas correspondientes con el programa Origin.

Con los datos obtenidos en las graficas y sabiendo la cantidad final de condensados, en
otra hoja Excel se calculan valores globales de los rendimientos de cada gas, sus masas

totales obtenidas, el rendimiento a gas y a liquido total, la conversién de carbono a
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gases y el cierre de balance del experimento, que se espera sea superior al 95% para

validarlo.

3.4. Experimentos realizados.

Los experimentos que se han realizado en el presente proyecto se muestran en la Tabla

3.3 que se muestra a continuacion:

Tabla 3.3. Experimentos realizados para el estudio del reformado de glicerina con

vapor de agua.

Experimento Temperatura (°C) | Peso catalizador (g) Concentracion
glicerina (% peso)
1 450 0.2 10
2 500 0.2 0
3 550 0.2 0
4 600 0.2 0
5 650 0.2 10
6 600 0.1 0
7 600 0,05 10
8 600 0,025 10
9 600 0,146 14,55
10 600 0,216 22,11
11 600 0,36 36,22
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4. PREPARACION DEL CATALIZADOR.

En este capitulo se va a exponer como se ha realizado la preparacion del catalizador
utilizado para la realizacién de los experimentos del presente proyecto, que se trata de
un catalizador de Ni/Al con un contenido de 28% de niquel, expresado como porcentaje
atémico relativo (Ni/(Ni+Al)). El contenido de niquel ha sido fijado en un 28% como
resultado de estudios preliminares de reformado catalitico con vapor de agua de otros
compuestos oxigenados, efectuados por el grupo de investigacién en el cual se ha
desarrollado el presente proyecto (Bimbela y cols., 2007, 2009). En ellos se estudi6 el
efecto del contenido de niquel sobre el proceso y se comprobé que los mejores
resultados en términos de rendimiento a hidrégeno, conversion de carbono a gas y
estabilidad se obtuvieron para un catalizador con un 28% de niquel. La caracterizacion
detallada de este catalizador ha sido presentada con anterioridad en las referencias
previamente citadas, por lo que no se ha considerado oportuno efectuar una

caracterizacion adicional de los mismos.

La preparacion del catalizador consta de tres fases: preparacion del precursor hidratado,

calcinacion y reduccion.

4.1. Preparacion del precursor hidratado

El precursor hidratado es el producto obtenido en la primera etapa de la preparacion,

después de realizar el filtrado, el lavado y el secado.

Existen diversos métodos de preparacion de catalizadores. Entre los métodos mas
utilizados para preparar el precursor hidratado de catalizadores de Ni/Al se encuentran

los métodos de precipitacion, impregnacion y coprecipitacion:

- Precipitaciéon: Este método se basa en la precipitacion de un compuesto insoluble
desde una mezcla de dos o mas soluciones o suspensiones de material. Si lo que se
desea obtener es un catalizador soportado se puede realizar la precipitacion en presencia
de una suspension de soporte finamente dividido. También existe la posibilidad de que

un compuesto o suspension que esté en solucidn se convierta en soporte.
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Después de la precipitacion se realiza una filtracién, un lavado, un secado y las
operaciones de conformado necesarias. El tamafio de poro y su distribucién dependerdn

de estas operaciones.

- Impregnacién: Este método consiste en la impregnacién de un soporte, generalmente
poroso, con una disoluciéon de los compuestos metdlicos apropiados. La forma y el
tamano de las particulas de catalizador quedan determinados por el soporte sobre el que
se realiza la impregnacion. Esta técnica no es factible para obtener catalizadores con

altas cargas de metal aunque se utilicen impregnaciones multiples.

- Coprecipitacion: Este método consiste en la precipitacion simultanea de los elementos

metdlicos que favorece la obtencién de precursores hidratados donde los elementos se
encuentran intimamente mezclados. Se utiliza mucho en la elaboracion de catalizadores

basados en 6xidos mixtos y en métales no nobles.

La estructura que presenta el precursor hidratado depende en gran medida del método
de preparacion utilizado. En el caso de la coprecipitacion, la gran ventaja que presenta
es que provocan la formacion de estructuras de hidrocalcita, como corroboran diversos
autores (Clause y cols., 1991; Vaccari y Gazzano, 1995; Rodriguez, 1996). Estas
estructuras permiten una buena mezcla de los constituyentes del catalizador formando
asf en la calcinacién una mezcla de 6xidos de gran drea superficial con composiciones
variables entre NiO y espinela, NiAl,O4, que depende de la composicion del precursor
(Schiith and Unger, 1999). La espinela tiene una gran resistencia frente a acidos y bases,
altos puntos de ebullicion y dreas superficiales que oscilan entre los 10 y los 100 mz/g,
siendo asi una opcién interesante para utilizarla como soporte del catalizador (Al-Ubaid
and Wolf, 1988). Las principales ventajas de los catalizadores basados en estructuras de

espinela son su pequefio tamafio de cristal y su alta estabilidad térmica.

El catalizador Ni/Al utilizado en el presente proyecto ha sido preparado mediante

coprecipitacion.

Si se quiere coprecipitar dos o mds cationes es necesario hacerlo en condiciones de
sobresaturacion. Para ello se recurre a un método quimico que consiste en la variacién
de pH. En general, el valor final del pH en el proceso de precipitacion debe ser igual o

superior al del hidr6xido metédlico mds soluble de los que se quiere incorporar. Se debe
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tener en cuenta que valores elevados de pH pueden provocar la redisolucién de alguno

de los metales previamente precipitados.

Otra manera para conseguir las condiciones de sobresaturacion es la utilizacion del

método fisico de evaporacion.

Se pueden distinguir tres métodos diferentes de coprecipitacion:

- Valoracién con aumento de pH: se va afiadiendo una disolucién bésica sobre la que
contiene los cationes metdlicos, de manera que va formadndose el precipitado, hasta que

se alcanza el valor de pH deseado.

- Precipitacion a baja sobresaturacion: el pH se mantiene constante y el proceso consiste
en la adicion lenta de dos corrientes diluidas en el medio de reaccion, una que contiene

los iones metalicos y la otra el agente precipitante.

- Precipitacion a alta sobresaturacion: El procedimiento es el mismo que en el caso
anterior con la diferencia de que la sobresaturacion se lleva acabo mediante la adicion
rapida de las disoluciones que contienen los iones metdlicos sobre la que contiene el
agente precipitante. Se obtienen materiales menos cristalinos que en la precipitacion a

baja sobresaturacion.

4.1.1. Sistema de preparacion del precursor hidratado.

En la Figura 4.1 se presenta un esquema de la instalacion utilizada en la preparacion del

precursor hidratado.

Figura 4.1. Esquema de la instalacion para la preparacion del precursor

hidratado.
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Los elementos de los cuales consta la instalacion son los siguientes:

1. Placa calefactora: Este equipo permite mantener una temperatura constante de 40

°C , necesaria en la etapa de cooprecipitacion.
2. Reactor: se trata de un vaso de precipitados, con una capacidad de 2 litros en el

que se adicionan los reactivos para formar el catalizador en disolucion acuosa.

3. Sistema de agitacion: se trata de un agitador mecdnico provisto de una varilla de
acero inoxidable que termina en cuatro paletas con un revestimiento de teflon
que permiten asegurar que la varilla es inerte en el medio reactante, con
regulador de velocidad que sirve para que la precipitacidn sea uniforme en todo
el reactor.

4. Sistema de medida de pH: permite controlar esta variable durante todo el

proceso y asi parar la reaccién en el momento que llegue al valor de pH deseado.
Consta de un medidor de pH (4.1) y un electrodo combinado de pH (4.2).

5. Embudo de vidrio: a través de €l se realiza la adicion del agente precipitante, en

este caso amoniaco, de manera controlada, es decir, gota a gota.

La temperatura del proceso se controla mediante un termémetro y ademds debe
realizarse dentro de una campana extractora para evitar la toxicidad de los vapores de

amoniaco.

4.1.2. Método de preparacion del precursor hidratado.

El método de preparacion seguido es el utilizado en trabajos previos del Grupo de
Procesos Termoquimicos, en el que se ha efectuado el presente proyecto (Bimbela y
cols. 2007, 2009; Medrano y cols. 2008, 2009; Valiente y cols. 2010). Este es una
adaptacion del método descrito por Al-Ubaid y Wolf (1988).

Para preparar el precursor hidratado del catalizador con un 28% Ni primero se mezclan
y se disuelven las sales que constituyen los precursores metdlicos. Asi 81,39 gramos de
AI(NO3)3-9H,O (MERCK, 95% en peso de pureza) y 270 gramos de Ni(NOs3),-6H,O
(MERCK, 99% de pureza). Ambos nitratos se mezclan con 600 gramos de agua
desionizada "Milli-Q”.
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A continuacién esta mezcla se calienta hasta 40 °C, a la vez que se agita, y se afade
mediante un embudo el agente precipitante, amoniaco en disolucion acuosa, para ir
aumentando el pH hasta un valor de 7,9 y que, asi, coprecipiten los hidroxidos metélicos
que constituyen el precursor hidratado del catalizador. Los precipitados obtenidos serdn
AI(OH)3, Ni(OH)3, hidréxidos mixtos, nitratos y amoniaco retenido. Si se continda
incrementando el pH mediante la adicion de amoniaco puede producirse la redisolucion
del hidréxido de niquel al darse una competencia con la formacién del complejo

amoniacal Ni**(NHs)y.

Segun se va adicionando el amoniaco se observa un cambio brusco de viscosidad en la
mezcla para un pH entre 3,3 y 3,7, al cual la mezcla se vuelve muy espesa siendo
necesario aumentar la agitacion. Este espesamiento puede deberse a la precipitacion del
AI(OH);. Sin embargo, el precipitado obtenido presenta una coloracién verdosa
mientras que el precipitado de AI(OH)s es blanco, por lo que se deduce que el niquel

queda ocluido en la estructura del AI(OH)s.

Una vez alcanzado el pH deseado, el precipitado se filtra y se lava con 400 mL de agua
a 40 °C para eliminar el exceso de disolucion amoniacal retenida en la torta, evitando asi
la presencia de iones amonio NH;" como interferencia, y a continuacion se seca a 105
°C durante unas 15 horas en una estufa. Por dltimo, es necesario tamizarlo a un tamaifio
de particula comprendido entre 500 y 160 um para poder introducirlo en el horno de

calcinacidn.

4.2. Calcinacion del precursor hidratado.

Una vez obtenido el precursor hidratado es necesario calcinarlo para descomponerlo en
sus correspondientes 6xidos metélicos. En esta etapa el precursor se calienta en una
atmosfera no reductora para eliminar especies no deseadas como pueden ser agua,
O0xidos de nitrégeno y carbonatos y se le dota al catalizador de las propiedades
mecdnicas, superficiales y quimicas necesarias para su utilizacién en el proceso. Las
moléculas de agua absorbidas en el precursor son eliminadas a una temperatura

alrededor de los 110 °C y la descomposicion total de la estructura tiene lugar a unos 320

54



Capitulo 4 Preparacion del catalizador

°C y es en este momento en el que se produce el desprendimiento de los 6xidos de
nitrégeno y de otros posibles cationes o aniones introducidos en la estructura del
catalizador (NH4", CO32_). Es preciso, por ello, efectuar un control preciso de la
temperatura, empleando velocidades bajas de calentamiento cuando la temperatura es
cercana a los 300° C, ya que de lo contrario la emisién de gases toxicos se realiza de
manera brusca, pudiendo darse explosiones incontroladas, ademds de obtener un
precursor calcinado menos poroso. No obstante, el calentamiento durante la calcinacién
debe realizarse en todo momento de manera controlada ya que tanto la temperatura

como la velocidad de calentamiento van a influir en las propiedades del catalizador.

Con respecto a las velocidades del calentamiento se recomienda utilizar bajas
velocidades para evitar excesos puntuales de temperatura producidos como
consecuencia de reacciones exotérmicas que pueden afectar negativamente al

catalizador. (Satterfield, 1991).

Por otro lado, la temperatura de calcinacion debe ser al menos tan elevada como la que
se va a utilizar posteriormente en la reaccién, ya que asi se evitan reacciones de
descomposicién durante ésta, las cuales pueden dar lugar a efectos adversos. Si la
temperatura de reaccion es excesivamente alta, mucho mayor que aquella a la que se ha
efectuado la calcinacidn, se produciria la desactivacion del catalizador por sinterizacion,
lo que provocaria una disminucién de la superficie especifica y del volumen de poros y
un incremento del didmetro de poro. Por otra parte, la temperatura de calcinacion es una
variable que afecta de forma decisiva a las fases cristalinas presentes en la estructura del
catalizador. Puxley y cols. (1983) plantean que los catalizadores coprecipitados de
Ni/Al calcinados a bajas temperaturas presentan estructuras metaestables entre las del
NiO y del NiAl,O4. Al aumentar la temperatura estas estructuras comienzan a romperse
para formar fases ordenadas de NiO y NiAl,O4. Por tanto, se concluye que un aumento
en la temperatura de calcinacién implica un aumento de la fase de la espinela NiAl,Oa.
La formacién de esta fase también se favorece en condiciones de bajo contenido en

niquel (Al-Ubaid y Wolf, 1988).

Debe escogerse cuidadosamente la temperatura final de calcinacién, ya que
temperaturas muy elevadas permiten lograr precursores calcinados con mayor

estabilidad frente al sinterizado, pero que también son mds dificiles de activar mediante
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reduccion, requiriendo de condiciones de reduccién mds severas. Para el presente
proyecto se ha seleccionado una temperatura final de calcinacién igual a 750 °C,
temperatura que se mantiene durante 3 horas para obtener el precursor calcinado del
catalizador. Las condiciones de calcinacion han sido seleccionadas en base a estudios
anteriores del Grupo de Procesos Termoquimicos (Bimbela y cols. 2007, 2009;
Medrano y cols. 2008, 2009). En Medrano y cols. (2008) se efectud el estudio de la
influencia de la temperatura de calcinaciéon del precursor hidratado en la actividad
catalitica y estabilidad del catalizador durante su empleo, previa reduccion in-situ del
precursor calcinado, en el reformado con vapor de agua de 4cido acético a 650 °C. En
dicho estudio se comprob6é como temperaturas de calcinacién tan altas como 900 °C
resultaban en una menor actividad catalitica y en una peor estabilidad del catalizador
como consecuencia de la mayor dificultad para activar adecuadamente el catalizador, as{
como en una notable disminucién de la superficie especifica del precursor calcinado.
Por ello, se estim6 conveniente mantener la temperatura final de calcinacién en 750 °C

para estudios posteriores.

Al final de esta etapa de calcinacion se obtiene el precursor calcinado que consiste en

una mezcla de 6xidos metdlicos de NiO y espinela NiAl,Oyq.

4.2.1. Sistema experimental para la calcinacion.

El horno de calcinacién consta de las siguientes partes:
- Sistema de medida y control del caudal de aire de entrada.
- Horno y controlador de temperatura.
- Reactor de calcinacion.

- Sistema de enfriamiento y limpieza de gases.

El sistema de enfriamiento y limpieza de gas situado a la salida del reactor se compone
de un condensador con una mezcla agua-hielo y un borboteador conteniendo una
disolucién de hidréxido sdédico que permite la absorcién y neutralizacién de los 6xidos

de nitrégeno que se desprenden durante el calentamiento.
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4.2.2. Método experimental de calcinacion.

Una vez tamizado el precursor hidratado para obtener particulas con tamafios de
particula comprendidos entre 500 y 160 pm, se introducen 40 gramos de precursor

hidratado en el horno de calcinacion.

La temperatura final de calcinacién es de 750 °C y se mantiene durante 3 horas.
Previamente, para alcanzar esta temperatura de calcinacion es necesaria una rampa de

temperatura aumentdndola de manera progresiva durante 4 horas y media.
Una vez terminado este proceso se vuelve a tamizar de nuevo el precursor calcinado,

para obtener tamafios de particula del precursor calcinado del catalizador comprendidos

entre 320 y 160 um.

4.3. Reduccion del catalizador.

La etapa de reduccion resulta necesaria para hacer que el catalizador sea activo y
consiste en la formacién de un metal a partir de un 6xido en contacto con una corriente

de hidrégeno, que actia como agente reductor, a elevada temperatura.

Cuando el catalizador utilizado contiene niquel, como es el caso del presente proyecto,
la reduccién debe realizarse “in-situ”, en el mismo equipo en el que se va a realizar
posteriormente la reaccion de reformado con vapor de agua, para evitar que el
catalizador entre en contacto con la atmoésfera y evitar asi la reoxidacion del metal al

entrar en contacto con el oxigeno presente en el aire.
El agente reductor empleado es hidrégeno. La corriente de hidrégeno que se utiliza en
esta etapa se introduce diluida con una corriente de nitrégeno en una relaciéon Hp:N; =

1:10 v/v.

Las reacciones que tienen lugar durante la etapa de reduccion son las reacciones de tipo

redox del NiO y NiAl,O4 con Hy:
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NiO + H, — Ni + H,O .1

NiALO4 + H, — Ni + ALOs; + H,O 4.2)

La primera reaccién ha sido estudiada por diversos autores (Zielinsky, 1982, Srindhar y
cols., 1994) observando que tiene lugar principalmente en el intervalo de 230 a 509 °C.
Por otro lado, la segunda reaccién es mds dificil de llevar a cabo y, por tanto, requiere

temperaturas mas altas. (Srindhar y cols., 1994).

Ademas, estudios realizados (Alzamora y Ross, 1980) indican que los catalizadores de
bajo contenido en niquel preparados por métodos de coprecipitacion, como es el caso
del utilizado en el presente proyecto (28% Ni), presentan mayor drea superficial a
medida que aumenta su temperatura de reduccién, mientras que para catalizadores con
alto contenido en niquel, superior al 70%, ésta disminuye a medida que aumenta la

temperatura de reduccion, debido a la sinterizacion de las cristalitas de niquel.

La temperatura a la que se realiza la reduccion del catalizador del 28% de niquel en este

proyecto es de 650 °C y su duracioén es de 1 hora.
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CAPITULO 5. SIMULACION DEL
REFORMADO DE GLICERINA CON VAPOR
DE AGUA.

Como paso previo al trabajo experimental, se ha efectuado para el presente trabajo una
simulacién con el programa ASPENTECH HYSYS v3.2, con el objetivo de determinar
la influencia de distintos pardmetros como son la temperatura, la relacién molar vapor
de agua/carbono (S/C) y la presion en el rendimiento a gases producto, particularmente

a hidrégeno.

Esta simulacién servird para planificar los experimentos a realizar posteriormente en el

laboratorio.

5.1. Esquema de simulacion

La simulacién ha sido efectuada empleando un reactor de Gibbs en el que se
seleccionan los reactivos a emplear y los posibles productos que pueden obtenerse y se
fijan las condiciones de operaciéon del proceso que se utilizardn con posterioridad
(caudal de alimentacién y composicién de las corrientes de liquido y gases que se
introducen al reactor, asi como la temperatura de reaccion y la presion en el reactor). El
programa HYSYS determina la composiciéon de los gases de salida en base a la

minimizacion de la energia libre de Gibbs.

Mis concretamente, la corriente de entrada estard formada por glicerina, agua y
nitr6geno que actda como inerte. Se utilizan distintas relaciones S/C y distintas
presiones, manteniendo constante el caudal de entrada. Se introduce también una
corriente de energia que corresponde al calor que es necesario aportar para llevar a cabo

el proceso.

A la salida del reactor se obtienen una corriente de liquido y otra de gas, aunque a

elevadas temperaturas la corriente liquida presenta un caudal cero.
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Para obtener los datos necesarios para la realizacion de las graficas se utiliza la funcion

“Case Studies” y posteriormente se llevan estos datos a una hoja de Excel.

En la Figura 5.1 se observa el esquema de la simulacién realizada.

GBR-100
Glicerina
+ Agua +

Nitrogeno corriente
gas

Q-100 corriente

liquido

Figura 5.1. Esquema de la simulacion del reformado de glicerina.

5.2. Introduccion de parametros

Los productos introducidos en la simulacién son: hidrégeno, mondxido de carbono,
di6xido de carbono, metano, etano, propano, propanodiol, 1-2 dihidroxipropano,
etilenglicol, acetol, etanol y etileno. Sin embargo, se observa que los unicos productos
que realmente se obtienen son hidrégeno, mondxido de carbono, diéxido de carbono,
metano, agua y nitrégeno, asi como una minima cantidad de etileno cuando se emplea

una relacién S/C=0.

Otros pardmetros introducidos son el caudal de agua + glicerina = 0,23 mL/min y el

caudal de N, = 40 mL/min en condiciones normales.

Para realizar la simulaciéon es necesario fijar dos variables y asi, automdticamente
HYSYS calcula una tercera. Para ello, se fija el intervalo de temperaturas a la que se
quiere llevar a cabo el estudio .y se va cambiando la relaciéon S/C para obtener los
rendimientos a los gases para distintos valores de ésta. Después se realiza 1o mismo pero

para distintos valores de presion. En el caso de que se introduzcan més condiciones de
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contorno que variables, HYSYS mostrard un mensaje de error de consistencia al tener

mds datos que incognitas.

Tanto para determinar la influencia tanto de la relaciéon S/C como la de la presion las
gréficas se realizan en funcién de la temperatura de reaccién. Se estudia un intervalo

entre 300 y 900 °C con incrementos de 100 °C.

5.3. Resultados de la simulacion

5.3.1. Influencia de la relacion S/C

Las relaciones S/C estudiadas son 0, 0,5, 1, 3, 6 y 10. Se realizan gréficas (Figuras 5.2 a
5.5) mostrar el rendimiento a distintos productos como son H,, CO, CO, y CHy4. Todas

estas simulaciones se llevan a cabo a presion atmosférica.
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Figura 5.2. Rendimiento a H; frente a la temperatura para distintas relaciones S/C.

Como se observa en la Figura 5.2 a medida que aumenta la relacién S/C aumenta el
rendimiento a H,. Por otro lado, cuando aumenta la temperatura, también aumenta el
rendimiento a H, pero hasta un méximo, el cual se va desplazando hacia temperaturas

mas altas a medida que disminuye la relacion S/C.
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Figura 5.5. Rendimiento a CHy4 frente a la temperatura para distintas relaciones
S/C.

Observando las graficas anteriores se deduce que a medida que aumenta la relacién S/C
disminuyen los rendimientos a CO (Figura 5.4) y a CHy4 (Figura 5.5) y aumenta el
rendimiento a CO; (Figura 5.3). Asimismo, al aumentar la temperatura se observa que el
rendimiento a CO aumenta y el rendimiento a CH4 disminuye, respectivamente. Sin
embargo, en el caso del CO,, para valores crecientes de temperatura se observa un
maximo en el rendimiento a CO, entre 500 y 600 °C para todas las S/C distintas de 0.
Para la S/C = 0O el rendimiento a CO, disminuye al aumentar la temperatura, siendo

practicamente nulo a 900° C.

Para altas temperaturas y altas relaciones S/C el rendimiento a CHy es practicamente

CEro.

Las siguientes graficas (Figuras 5.6 a 5.8) representan los rendimientos a los distintos

gases, todos en la misma gréfica, para relaciones S/C de 0, 3 y 10.
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Figura 5.6. Rendimiento a distintos gases frente a la temperatura para un S/C = 0.
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Figura 5.8. Rendimiento a distintos gases frente a la temperatura para un S/C = 10.

Segin las Figuras 5.6, 5.7 y 5.8 se observa que, para una S/C dada, a medida que
aumenta la temperatura los rendimientos a H, y CO aumentan y el rendimiento a CHy
disminuye incluso hasta hacerse cero. En el caso del rendimiento a CO; sin embargo se
observa que para S/C = 0 este disminuye con la temperatura mientras que para un S/C =

3 y 10 presenta un méximo entre 500 y 600 °C.

Claramente, se deduce que el mayor rendimiento para la mayoria de temperaturas y
relacion S/C corresponde al CO,. Sin embargo, como se observa en la Figura 1.6., para
S/C = 0, a altas temperaturas el rendimiento a CO; es casi nulo y lo que se forma
principalmente es CO. Por otro lado, para valores de S/C de 3 y 10 se obtiene un
maximo para el CO; en torno a 500-600 °C y el rendimiento a CO disminuye conforme

aumenta esta relacion, mientras que el rendimiento a H, aumenta.

Por otro lado, también se ha estudiado la composicion del gas de salida, en base libre de

N, y H,0O. que se representa en las Figuras 5.9, 5.10y 5.11.
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Figura 5.9. Composicion del gas de salida en base libre de HO y N, frente a la

fracciones en base libre de HO y N,
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Figura 5.10. Composicion del gas de salida en base libre de H,O y N, frente a la

temperatura para una relacion S/C = 3.
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Figura 5.11. Composicion del gas de salida en base libre de H,O y N, frente a la

temperatura para una relacion S/C =10.

Como se observa en las Figuras anteriores, el contenido en H;, apenas presenta cambio
en su composicion de salida a altas temperaturas para las distintas S/C simuladas pero si
lo hacen el CO, y el CO. En el caso del CO,, a mayor S/C mayor fraccién de este gas se
obtiene a la salida, mientras que con el CO ocurre lo contrario, a mayor relacién S/C
menor composicion de CO en el gas obtenido. Sin embargo, para temperaturas mas
bajas a menor S/C menor serd la composicion en H, del gas obtenido, mientras que la
variacion con la temperatura de las fracciones de CO y CO; para bajas relaciones S/C no
es tan brusco. Para el caso del CHy, a bajas temperaturas su fraccién en el gas obtenido
aumenta conforme disminuye la relaciéon S/C mientras que para temperaturas més altas
su composicion apenas cambia y ademds tiene un valor muy pequefio.

Finalmente, en todos los casos para altas temperaturas el gas que se obtiene
mayoritariamente es el Hy, para S/C = 0 a partir de los 600 °C, para S/C = 3 a partir de
los 400 °C y a temperaturas més bajas que ésta para S/C = 10. El siguiente gas con
mayor contenido en el gas de salida es el CO, para relaciones S/C de 3 y de 10, mientras
que para la relacion S/C de 0O, para temperaturas por debajo de los 600 °C el gas

mayoritario es el CHy, seguido del CO,.
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Los resultados obtenidos en la simulacién del efecto de la relacion S/C sobre los
rendimientos a gases producto en el reformado de glicerina con vapor de agua son muy

similares a los obtenidos por otros autores (Adhikari S. y cols, 2007).

5.3.2. Influencia de la presion.

Para determinar como influye la presion en la corriente de producto se van a estudiar los
rendimientos a los distintos gases obtenidos para el caso de encontrarse a presion
atmosférica, asi como para los casos en los que hay presiones mayores (5 y 10 bares) y
menores (0,25, 0,5 y 0,75 bares) que la atmosférica. Esta simulacién se ha realizado
para dos relaciones S/C distintas, 3 y 10, correspondientes a unas disoluciones con un
contenido de glicerina del 36 y 15% en peso respectivamente. Los caudales de entrada

utilizados son los mismos que para el estudio de la relacién S/C.

A continuacién se muestran las graficas (Figuras 5.11 a 5.14) que representan la
evolucién de los rendimientos a los distintos gases producto (H,, CO, CO, y CHy) frente

a la temperatura en el intervalo de presiones estudiado (0,75-10 bar) empleando una

relacién S/C = 3.
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Figura 5.11. Rendimiento a H; frente a la temperatura para distintas presiones y
S/C =3.
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Como se muestra en la Figura 5.11, a medida que aumenta la presion disminuye el
rendimiento a H, en el intervalo de temperatura comprendido entre 300 y 800 °C. Sin
embargo, para temperaturas superiores a los 800 °C, el rendimiento a H; es idéntico para
todos los valores de presion, lo que permite concluir que para temperaturas superiores a
este valor el rendimiento a H, obtenido es independiente de la presion. Para cada uno de
los valores de presion estudiados el rendimiento va aumentando conforme se incrementa
la temperatura hasta alcanzar un méximo a una temperatura dada, para posteriormente ir
decreciendo a temperaturas superiores. Para el intervalo de presién entre 0.25 y 1 bar, el
maximo para el rendimiento a H; (en torno a 0,14 g Hy/g glicerina) se alcanza para una
temperatura alrededor de los 600 °C, mientras que para las presiones de 5 y 10 bar, el
maximo rendimiento a H; (alrededor 0,13 g Hy/g glicerina) se logra a temperaturas en

torno a los 800 °C aproximadamente.
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Figura 5.12. Rendimiento a CO; frente a la temperatura para distintas presiones y
S/C =3.

En el caso del rendimiento a CO, (Figura 5.12), las tendencias observadas son muy

similares que para el caso del H, (Figura 5.11). Para todos los valores de presion se

observa un maximo en el rendimiento a CO; siendo que a medida que aumenta la

presion, este maximo se ve desplazado hacia temperaturas cada vez mds altas. Para

presiones de 0,25 y 0,50 bar éste se encuentra a una temperatura de 500 °C (1,156 y 1,1

70



Capitulo 5 Simulacién del reformado de glicerina con vapor de agua

g CO,/g glicerina respectivamente), para 0,75 y 1 bar el maximo se da a temperaturas
mds altas, en torno a los 600 °C (1,053 y 0,9527 g CO,/g glicerina respectivamente) y,
finalmente, para presiones de 10 bar éste corresponde a una temperatura de 700 °C
(0,9071g CO»/g glicerina). Asismismo, como se ha podido comprobar, el valor de este
maximo va disminuyendo a medida que aumenta el valor de la presiéon. También se
observa que para temperaturas elevadas, superiores a los 800 °C, el rendimiento a CO,

es independiente de la presion.
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Figura 5.13. Rendimiento a CO frente a la temperatura para distintas presiones y
S/C =3.

La evolucién del rendimiento a CO (Figura 5.13) y el rendimiento a CHy4 (Figura 5.14)
muestran tendencias opuestas con el aumento de presion y de temperatura. Mientras
para el rendimiento a CO se observa un incremento del mismo para presiones menores y
también cuando se incrementa la temperatura, en el caso del rendimiento a CHs se
observa un aumento en su valor conforme se incrementa la presién o se disminuye la

temperatura dentro del intervalo estudiado.
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Figura 5.14. Rendimiento a CH,4 frente a la temperatura para distintas presiones y
S/C =3.

Para todos los casos descritos anteriormente para valores altos de temperatura,
superiores a los 800 °C, el rendimiento a los distintos gases deja de ser dependiente de

la presion.

Las siguientes graficas (Figuras 5.15 a 5.18) representan la evolucién de los
rendimientos a los distintos gases frente a la temperatura para las distintas presiones
estudiadas empleando, en este caso, una relaciéon S/C = 10. Debido a ello, al aumentar la
cantidad de H,O, y dadas las reacciones que tienen lugar, se espera un aumento en los

rendimientos a H, y CO, y una disminucion en el rendimiento a CO, y CHy.
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Para una relaciéon S/C = 10 (Figura 5.15.) se puede observar como las tendencias
encontradas para el rendimiento a H, conforme se incrementa la temperatura son
idénticas que para la relacion S/C = 3 (Figura 5.11.). Sin embargo, en este caso, para
los valores de presion comprendidos entre 0.25 y 0.75 bar, el médximo se alcanza a una
temperatura en torno a los 500 °C con un valor de 0,148 g Hy/g glicerina, para el caso de
1 bar en torno a 600 °C para un valor de rendimiento también de 0,148 g H,/g glicerina

y para 5y 10 bar de presion a una temperatura de 700 °C (0,144 g H,/g glicerina).

En el caso del rendimiento a CO, (Figura 5.16.), de nuevo las tendencias son similares a
las vistas para una S/C = 3 (Figura 5.12.) si bien en este caso para valores de presion
comprendidos entre 0,25 y 1 bar el maximo rendimiento a CO, (1,32 g CO,/g glicerina)
corresponde a una temperatura alrededor de los 500 °C y para 5 y 10 bar el maximo

(1,29 g CO,/g glicerina) se sitda en una temperatura de 600°C.
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Figura 5.17. Rendimiento a CO frente a la temperatura para distintas presiones y
S/C =10.
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Figura 5.18. Rendimiento a CH,4 frente a la temperatura para distintas presiones y
S/C =10.

Para el caso del CO, a diferencia de lo observado para una relacién S/C = 3 (Figura
5.13.), para una relacion S/C de 10 apenas se ve influencia de la presién en el
rendimiento a CO (Figura 5.17), observiandose valores de equilibrio ligeramente
distintos para las distintas presiones estudiadas en el intervalo de temperaturas
comprendido entre 400 y 600 °C. A temperaturas superiores, el rendimiento a CO es
independiente de la presion mostrando valores idénticos para todos valores de ésta y

siguiendo una tendencia creciente conforme aumenta la temperatura.

En el caso del CH4 (Figura 5.18) se observa como el rendimiento a este gas aumenta
conforme aumenta el valor de la presién para una temperatura dada. Asimismo, el
rendimiento va disminuyendo a medida que aumenta la temperatura y para valores de
ésta en torno a los 700 °C y superiores para los distintos valores de presion estudiados,
el rendimiento a CHy4 se vuelve nulo. Por otro lado, para un valor de presion de 0,25 bar

se observa un maximo en el rendimiento a 400 °C (0.03 g CH4/g glicerina).
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Los resultados obtenidos en las simulaciones de la influencia de la presién sobre el
reformado de glicerina con vapor de agua son concordantes con estudios de simulacién

similares realizados por otros autores en la bibliografia (Adhikari S. y cols. 2007).
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CAPITULO 6. RESULTADOS
EXPERIMENTALES Y DISCUSION.

En este capitulo se presentan los resultados de los experimentos realizados para el
estudio del reformado de glicerina con vapor de agua. También se incluye la discusion

sobre los resultados obtenidos.

El reformado de glicerina con vapor de agua se ha llevado a cabo en un reactor de lecho
fijo utilizando en todos los casos un catalizador de Ni/Al preparado por coprecipitacion
con un contenido en niquel del 28% (relacion atomica Ni/(Ni + Al)) y un caudal
nominal de la bomba también constante para todos los experimentos (0,25 mL/min).
Previamente a la etapa de reformado, el catalizador era reducido “in-situ” durante 1 hora
a 650° C con H; diluido en N; (1:10 v/v). Para todos los experimentos el tiempo de

reaccion fue fijado en 2 horas.

En el presente proyecto se ha estudiado el efecto de la temperatura de reaccion, la
relacion peso de catalizador/caudal de glicerina (W/m) y de la concentracion de
glicerina en la alimentacion sobre el proceso de reformado de glicerina con vapor de

agua.

El objetivo es estudiar es estudiar la influencia de estos pardmetros de proceso en los
rendimientos a los distintos gases producto (H,, CO, CO,, CHy y C,), en el rendimiento
global a gas y a liquido, en la composicion del gas de salida y en la conversiéon de

carbono a gas.

El rendimiento individual a un determinado gas, expresado como gramos de gas
producido por gramo de glicerina alimentado, se calcula dividiendo los gramos totales
producidos de dicho gas, entre la cantidad total de glicerina introducida en la

alimentacién durante el experimento:

g gas producido

Rendimiento = (6.1)

g glicerina alimentados
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Los gramos totales producidos se calculan mediante integracién de la gréifica de
evolucion del caudal mésico de dicho gas frente al tiempo de reaccion. Asi, el
rendimiento global a gases se obtiene como la suma de los distintos rendimientos
individuales a gases producto, mientras que el rendimiento global a liquido se calcula
dividiendo la cantidad de liquido recogida en el condensador al final del experimento

entre los gramos de disolucion alimentados.

La conversion de carbono a gas se expresa como porcentaje de la suma de todos los
moles de los gases obtenidos que contienen moléculas de carbono dividido entre el
numero total de moles de C introducidos, para lo cual se calculan los moles de glicerina
introducidos multiplicado por el nimero de atomos de carbono que posee una molécula

de glicerina:.

moles CO, +moles CO, + moles CH , + moles C

=0 2.
g glicerinaintrod. 00 (6.2.)

Conv. carbono a gas (%) =

— ) [&° dtomos C
pmglicerina

Por otro lado, la composicion del gas de salida, en base libre de N, y H,O, se obtiene,
calculando el caudal molar de gases y, utilizando el N, como estdndar interno, se va
calculando el promedio de cada gas a lo largo del experimento. A partir de ahi, se

obtiene el porcentaje respecto del promedio de caudal total de gases producido.

Los resultados experimentales se presentan en tablas y gréificas. Las tablas ofrecen
resultados globales correspondientes a la media de los valores obtenidos en los
experimentos, mientras que las graficas representan la evolucidon de estos valores con el
tiempo, mas concretamente de los rendimientos a los distintos gases y de la conversion

de carbono a gas.

Otros valores que se presentan también en las tablas son:

- La relaciéon peso de catalizador / caudal de glicerina (W/m): Este parametro esta

relacionado con el tiempo espacial, asi, cuanto menor es esta relacién sin que
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disminuyan los rendimientos a los gases producto més efectivo es el catalizador. Sus

unidades son g catalizador-min/g glicerina.

- La velocidad espacial horaria expresada en base a especies equivalentes de un atomo
de carbono (G HSV): Este pardmetro como objeto de estudio fue propuesto
inicialmente por Wang y cols., 1996, porque permite comparar la actividad del
catalizador por unidad de carbono en la alimentacion cuando estas son complejas como

bio-oil o compuestos orgdnicos con diferente nimero de d&tomos de carbono por mol. La
velocidad espacial se define como el volumen de especies de carbono en la alimentacién
a una temperatura y presion normal por unidad de volumen de catalizador por hora. Sus
unidades son h™'. La relacién entre estos dos parametros es inversamente proporcional y

puede establecerse a través de la siguiente expresion:

224005 1 63)

MW

n

G HSV =

(W/m) X

Dénde pey es la densidad del lecho del catalizador, MW es el peso molecular del
compuesto orgénico y n es el nimero de d&tomos de carbono por molécula de comuesto
orgdnico. Ademads, se emplea un factor de tiempo, f, para convertir el tiempo en
unidades de hora porque las unidades de tiempo de la relacion W/m suelen ser minutos.

Como resultado, el valor de f es 60.

La velocidad espacial del gas convencional (GHSV) puede calcularse facilmente
dividiendo G¢HSV por el numero de atomos de carbono por molécula de compuesto

organico.

- Cierre de balance: se calcula dividiendo la masa total de tanto de gases como de

liquidos obtenida entre la masa de alimentacion introducida.

+ ol
Cierre de balance = 88928 liquido

(6.4.)

g alimentados
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6.1. Influencia de la temperatura de reaccion.

Para comprobar como influye la temperatura en el proceso de reformado de glicerina
con vapor de agua se han realizado experimentos a distintas temperaturas de reaccion,
en el intervalo comprendido entre 450 y 650 °C empleando una alimentacién con una
concentracion de glicerina del 10% en peso, que corresponde a una relacion S/C = 15,y
el catalizador 28% Ni. Para efectuar estos experimentos se han mantenido constantes
tanto la cantidad de catalizador como la concentracion de glicerina en la alimentacion,
por lo que la velocidad espacial y la relacion peso de catalizador/caudal mésico de
glicerina (W/m) también se mantienen constantes. En la Tabla 6.1 se presentan todos los
resultados correspondientes a los experimentos efectuados a las distintas temperaturas

de reaccion estudiadas en el presente proyecto.

La tendencia general muestra que un aumento de la temperatura de reaccién supone un
aumento en el rendimiento gas pero no se observa una tendencia clara en el rendimiento
a liquido. Por otro lado, la conversion de carbono a gas claramente aumenta a medida
que se incrementa la temperatura de reaccion, alcanzdndose altas conversiones de
carbono a gas para temperaturas superiores a 550 °C, e incluso conversién completa de

carbono a gas para la temperatura de 650 °C.

En cuanto a los rendimientos a los distintos gases, la tendencia general muestra que los
rendimientos globales a H,, CO y CO, se incrementan conforme se aumenta la
temperatura de reaccion. El rendimiento a CH4 disminuye al aumentar la temperatura de
reaccion, siendo nulo para temperaturas de 550 °C y superiores. El rendimiento a C; es

nulo en todo el intervalo de temperatura estudiado.

La composicidén del gas de salida es muy parecida en todos los casos. Para todos ellos el
mayor porcentaje corresponde al Hj, en torno al 69-70%, seguido del CO,, en torno al
25-28%, vy, por ultimo el CO, con valores alrededor del 3-4%. El CHy4 sé6lo aparece a
temperaturas iguales o inferiores a 500 °C y con un contenido muy bajo en el gas de

salida.
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Tabla 6.1. Reformado catalitico de glicerina con vapor de agua. Efecto de la

temperatura de reaccion. Catalizador 28 % Ni: 0,2 g, Qiiq = 0.242 mL/min,
S/C = 15, W/m = 8,151 g catalizador-min/g glicerina (G¢{HSV = 5000 h™).

Temperatura (°C) 450 500 550 600 650
Rendimientos(g/g liquido
alimentado)
gas 0,113 0,112 0,145 0,146 0,157
liquido 0,837 0,859 0,794 0,780 0,811
Cierre de balance 0,950 0,971 0,939 0,926 0,968
Conversion de carbono a 76,81 75,67 95,07 97,26 103,81
gas (%)
Rendimientos a gases(g/g
glicerina)
H, 0,120 0,107 0,144 0,143 0,148
CO, 0,919 0,915 1,221 1,215 1,323
CO 0,082 0,092 0,09 0,111 0,105
CH4 0,019 0,008 0,000 0,000 0,000
&) 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000
Composicion del gas (%
mol, libre de N, y H,0)
H, 70,58 68,61 70,41 69,36 68,70
CO, 24,55 26,58 26,50 26,73 27,83
CO 3,44 4,19 3,08 3,83 3,47
CH4 1,43 0,62 0,00 0,00 0,00
C, 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00

Por otra parte, las Figuras 6.1, a 6.4 muestran la evolucion frente al tiempo de los

rendimientos a los distintos gases producto, H,, CO, CO, y CH4 respectivamente. Las

gréaficas se han realizado para cada uno de estos gases representando su evolucién frente

al tiempo para las diferentes temperaturas de reaccion estudiadas.
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A continuacién se muestra una tabla (Tabla 6.2) con los rendimientos en el equilibrio
para los distintos gases obtenidos a partir del estudio de simulacién en HYSYS para asi

poder ser comparados con los rendimientos obtenidos experimentalmente.

Tabla 6.2. Rendimientos teoricos en el equilibrio para los distintos gases para una
relacion S/C = 15.

Temperatura (°C) 450 500 550 600 650
Rendimientos eq.
(g gas/g glicerina)
H, 0,145 0,15 0,150 0,150 0,149
CO, 1,370 1,386 1,374 1,356 1,334
CO 0,030 0,075 0,082 0,117 0,162
CH4 0,014 0,002 0,000 0,000 0,000

En la Figura 6.1 se observa como los rendimientos a H, obtenidos a las distintas
temperaturas de reaccién muestran valores bastante estables para 2 horas de reformado
en las condiciones experimentales estudiadas. Si se comparan los valores para las
distintas temperaturas, se puede comprobar que entre 550 y 650 °C el rendimiento a H;
no varia demasiado (se mantiene en torno a los 0,15 g Hy/g glicerina), sin embargo, los
valores a 450 y 500 °C son inferiores, siendo para ambas temperaturas muy parecidos,
alrededor de 0,11 g H, /g glicerina. Si se comparan estos valores con los del equilibrio
termodindmico (Tabla 6.2) extraidos del capitulo 5, apartado 5.2.1, se observa que se
consiguen valores cercanos a €ste para todas las temperaturas excepto para 450 y 500

°C.

En el caso del CO, (Figura 6.2) los cambios en los rendimientos para las distintas
temperaturas son algo més bruscos que para el H, (Figura 6.2) aunque el mayor cambio
sigue observandose cuando se pasa de 500 a 550 °C. Para las temperaturas de 450 y 500
°C el rendimiento a CO, tiene valores muy parecidos, entre 0,8 y 0,9 g CO»/g glicerina.
Como ocurria en el caso del H,, los valores de rendimiento obtenidos son cercanos a los
valores del equilibrio termodindmico obtenidos en la simulacién, excepto para las

temperaturas mas bajas, 450 y 500 °C.
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Para ambos gases, la tendencia general muestra que a medida que aumenta la
temperatura aumenta también el rendimiento a los dos gases, si bien los rendimientos de

equilibrio practicamente no se modifican.

El rendimiento a CO (Figura 6.3) no sigue una tendencia tan clara como lo hacian el H,
y el CO,. En cualquier caso, los mayores valores de rendimiento se dan para las
temperaturas mds altas estudiadas, 600 y 650 °C. A 450 °C se observa un ligero
descenso en el rendimiento a CO con el tiempo. Para todo el intervalo de temperaturas,
los valores de rendimiento obtenidos experimentalmente para el CO son bastante
superiores a los obtenidos en el equilibrio mediante la simulaciéon para bajas
temperaturas, mientras que a 650 °C el rendimiento de equilibrio es mayor que el

experimental.

Por ultimo, en el caso de CHy, sélo se tuvieron rendimientos distintos de cero para las
temperaturas de 450 y 500 °C, siendo valores muy pequefios en ambos casos. Esto se
debe a que la reacciéon de formacién de metano es exotérmica y, por tanto, estd

favorecida a bajas temperaturas.

En general, los rendimientos a los gases para las distintas temperaturas se mantienen
mds o menos constantes a lo largo del tiempo debido a que durante 2 horas de reaccién
no se observa desactivacion del catalizador en las condiciones experimentales

estudiadas.

Por otro lado, también se ha representado la conversion de carbono a gases para las

distintas temperaturas (Figura 6.5).
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Figura 6.5. Conversion de carbono a gas frente al tiempo para distintos valores de

temperatura.

En la Figura 6.5. se observa como la conversién de carbono a gas aumenta con la
temperatura, lograndose valores cercanos al 100 % a partir de 550 °C. A 450 y 500 °C
los valores de conversion de carbono a gas también son bastante altos, en torno al 80 %.
Es de destacar también que esta conversion se mantiene bastante estable durante las dos
horas de reaccion para todas las temperaturas estudiadas. Con el aumento de la
conversion de carbono a gases con la temperatura de reaccidon puede explicarse el

aumento de los rendimientos a CO y COs,.

En vista de los resultados obtenidos en este apartado se ha determinado como
temperatura Optima de reaccion 600 °C, puesto que permite alcanzar conversiones
completas de carbono a gas logrando alcanzar también valores de rendimiento a H;
cercanos a los del equilibrio termodindmico. Ademads con esta temperatura se evita la
formacion de CHy. Asi, en el estudio de los restantes pardmetros operacionales, la

temperatura de reaccion que se ha seleccionado es de 600 °C.
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6.2. Influencia de la relacion peso de catalizador/caudal de

glicerina (W/m).

Para determinar como influye la relacién peso de catalizador/caudal de glicerina en la
reaccion y observar cuando comienza su desactivacién o cuando no es capaz de
procesar toda la alimentacion, se han realizado una serie de experimentos manteniendo
fijo un caudal de alimentacion (0,24 mL/min) asi como la concentracion de glicerina de
la alimentacién (10% en peso) y variando el peso de catalizador introducido en el
reactor. A medida que disminuye la cantidad de catalizador, dado que se mantiene el
caudal de la alimentacion constante, se produce una disminucion en la relacion peso de

catalizador/caudal de glicerina y, por tanto, un aumento de la velocidad espacial.

El reformado de glicerina con vapor de agua ha sido estudiado durante 2 horas a 600 °C
para una alimentacién con una concentracion de glicerina de 10% p/p (S/C = 15)
empleando el catalizador 28% Ni. Los resultados globales obtenidos se muestran en la

tabla 6.3.

Al aumentar la relacion W/m se observa un aumento en la conversion de carbono a gas,
sin embargo, el mayor valor se da para una relacion W/m = 2 g catalizador-min/g
glicerina (102,72%). Para una relacion W/m unitaria, la mds baja estudiada en el
presente proyecto, se consiguen conversiones globales de carbono a gas alrededor del
30% para 2 horas de reacciéon. Como tendencia general, el rendimiento global a gas
también aumenta a medida que aumenta la relacion W/m, mientras que el rendimiento a

liquido disminuye.

En lo que corresponde a los rendimientos para los distintos gases, el del H, y el del CO,
aumentan con la relacion W/m mientras que el CH4 s6lo se ha detectado para valores de
W/m iguales o inferiores a 2. Para el rendimiento a CO se observa un miximo (0,372)
para una relacion W/m de 2 g catalizador-min/g glicerina, si bien no se observa una
tendencia clara en el rendimiento a CO al variar la relacion W/m. En ninguno de los

casos estudiados se obtuvieron C,.
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La composicion del gas de salida es bastante similar en contenido en H, para todos los
experimentos realizados. Sin embargo se observa una tendencia clara ya que a medida
que disminuye la relacion W/m va aumentando considerablemente el contenido en CO y
disminuyen ligeramente el de H, y CO,. Esto es debido a que, para bajas relaciones
W/m, la reaccién de WGS no se ve desplazada hacia la formacién de CO,. Para la
relacion W/m unitaria se obtuvo un gas con el mayor contenido en CO y CHy y con el

menor en Hy y CO,.

Tabla 6.3. Reformado catalitico de glicerina con vapor de agua. Efecto de la
relacion W/m. Catalizador 28 % Ni, Temperatura=600 °C, Qj;q = 0.242 mL/min,
S/C =15.

Peso catalizador (g) 0,2 0.1 0.05 0.025
W/m glicerina
(g catalizador-min/g 8,151 4,076 2,046 1,023
glicerina)
GcHSV (hh 49948 9989,5 19896,5 39793,1
Rendimientos(g/g liquido
alimentado)
gas 0,146 0,126 0,135 0,036
liquido 0,780 0,793 0,838 0,928
Cierre de balance 0,926 0,919 0,974 0,964

Conversion de carbono a 97.26 84.65 102,72 31.64

gas (%)

Rendimientos a gases(g/g

glicerina)

H, 0,143 0,125 0,123 0,033

CO; 1,215 1,008 0,852 0,179
| CO 0,111 0,131 0372 0,123

CH4 0,000 0,000 0,013 0,010

G 0,000 0,000 0,000 0,000

Composicion del gas (%
mol, libre de N, y H,O)

H, 69,36 69,33 64,85 64,36
CO, 26,73 25,48 20,35 15,97
| co 3,83 5,19 13,97 17,40
CH4 0,00 0,00 0,83 2,43
G 0,00 0,00 0,00 0,00

A continuacion se muestran las graficas (Figuras 6.6 a 6.9) de los rendimientos a los

distintos gases por separado para las distintas relaciones W/m estudiadas. Ademas en
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estas gréaficas se han incluido los rendimientos correspondientes al equilibrio

termodinamico obtenidos en el estudio de simulacién con HYSYS.
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Tanto en el caso del rendimiento a H, (Figura 6.6) como en el de rendimiento a CO,
(Figura 6.7) se observan tendencias similares para las distintas W/m estudiadas. Para la
relacion W/m = 8 g catalizador-min/g glicerina no se aprecia una disminucién en los
rendimientos a H,, CO (Figura 6.8.) y CO, durante las dos horas de reaccion,
logrdndose valores cercanos al equilibrio, en torno a 0,15 g/g para el Hy, 0,11 g/g para el
CO y 1,2 g/g para el CO,. Para una relacion W/m = 4 g catalizador-min/g glicerina
inicialmente se alcanzan valores de equilibrio, pero se observa un descenso progresivo
en los rendimientos a H, y CO, y, debido a éstos, los valores del rendimiento a CO
estdn por encima del equilibrio. Para las relaciones W/m = 1 y 2 g catalizador-min/g
glicerina el comportamiento es similar, con valores iniciales de los rendimientos a H, y
CO, alejados del equilibrio y con progresivos descensos en dichos rendimientos con el

tiempo.

Por otro lado, el CH4 (Figura 6.9) sélo se obtiene para relaciones de W/m de 1 y 2,

siendo mayores los valores para la relacion W/m mas alta.

Por dltimo, se ha representado también la conversion de carbono a gases frente al

tiempo para las distintas relaciones W/m empleadas en los experimentos (Figura 6.10.).
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Figura 6.10. Conversion a carbono en funcion del tiempo para distintas cantidades

de catalizador.
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Esta grafica (Figura 6.10.) sigue una tendencia clara, al aumentar la relacién peso de
catalizador/caudal de glicerina se obtiene una mayor conversion a carbono. Para la
relacion W/m més alta empleada se logra conversion completa de carbono a gas durante
las dos horas de reaccidn, mientras que, para valores de W/m inferiores a 8 g
catalizador-min/g glicerina la conversién a carbono va disminuyendo a lo largo del
tiempo debido a la desactivacion del catalizador. En el caso de las dos relaciones mas
bajas no se alcanza conversién completa de carbono a gas ni siquiera en los primeros

instantes de la reaccion.

A partir de los resultados obtenidos, y con objeto de poder analizar el efecto de la
concentracion de glicerina en la alimentacion que se muestra en el apartado siguiente, se
opté por fijar una relaciéon peso de catalizador / caudal de glicerina adecuada para
realizar el resto de los experimentos, utilizdindose la correspondiente a una W/m =4 g
catalizador-min/g glicerina. Esto se debe a que inicialmente ofrece rendimientos altos a
H; y conversion completa de carbono a gas, y ademads se consigue ver desactivacion del

catalizador, lo cual resulta un punto interesante a estudiar.

6.3. Influencia de la concentracion de glicerina de la

alimentacion.

Otro factor que se ha estudiado en los experimentos realizados es la influencia de la
concentracion de glicerina introducida en la alimentacion. Para ello, se ha mantenido
constante el caudal de liquido alimentado (0,24 mL/min) la temperatura (600 °C) y la

relacion peso de catalizador/caudal de glicerina (4 g catalizador-min/g glicerina).

Para calcular este ultimo pardmetro, debe tenerse en cuenta la concentracién de
glicerina en la alimentacién a la hora de calcular la cantidad de catalizador a emplear,
dado que en todos los experimentos se mantuvo el caudal de la alimentacién de la
bomba HPLC constante en un valor de 0.24 mL/min. Por ello, la cantidad de catalizador
a emplear se obtendra a partir del valor W/m seleccionado, el caudal de la bomba, la

densidad de la disolucién y la concentracion de la glicerina en la alimentacién. A modo
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de ejemplo, la cantidad a emplear de catalizador para una concentracién de glicerina del

10% en peso se determina a partir de la siguiente expresion:

Cantidad catalizador _ 01g =4.05 (6.5.)
Q glicerina 0 242m7L m10.02-5 ’ B
T min 0 mL

Donde 1,02 g/mL es la densidad de la disolucién acuosa de glicerina al 10% en peso.

En la Tabla 6.4 se muestran los resultados obtenidos para las distintas concentraciones
de glicerina. Se han efectuado réplicas de los experimentos correspondientes a
concentraciones de glicerina de 14,55 y 36,22 % en peso con objeto de verificar la

reproducibilidad.

Se observa que, en general, a medida que se aumenta la concentracién de la disolucién
de glicerina disminuye el rendimiento a liquidos y aumenta el rendimiento a gases. Esto
es debido a que, en teoria, una mayor cantidad de glicerina introducida en presencia de
un exceso de agua respecto del estequiométrico, conlleva a una mayor produccién de

Hz, CO, C02 y CH4.

Tanto para la conversiéon de carbono a gas como para los rendimientos a H, y CO; se
observan los mayores valores para concentraciones de glicerina del 22,11 y del 36,22 %.
Los médximos de los rendimientos corresponden a valores de 0,169 y 1,008
respectivamente y el maximo de la conversion de carbono a gas es 95,15 %. El CH, se
forma en todos los experimentos excepto para el de 10% de glicerina y su rendimiento

en todos los casos es muy pequefio.

En cuanto a la composicion del gas de salida se observa un maximo para el H; (81,42%)
en uno de los experimentos realizados con una concentracion de glicerina del 14,55%,
pero en general, los valores de éste se mantienen bastante constantes en todos los casos.

Por otro lado, la composicion del gas de salida es mucho mas rica en CO para una
concentracion del 36.55% y mucho mds rica en CO, para concentraciones del 10 y del
14.55% en glicerina. Esto podria explicarse debido a la menor cantidad de agua
introducida en la alimentacion mds concentrada, que no favoreceria el desplazamiento

del equilibrio de la reaccion WGS (ec.2.10.) hacia la produccion de H, y CO,, mientras
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que dicho desplazamiento tendria lugar de manera mds efectiva para las alimentaciones

mas diluidas (valores altos de S/C).

Tabla 6.4. Reformado catalitico de glicerina con vapor de agua. Efecto de la
concentracion de glicerina de la alimentacion. Catalizador 28% Ni, W/m =4,05 g
catalizador-min/g glicerina, (G HSV = 10000 h'l), Temperatura=600 °C.

% glicerina 10 14.55 14.55 2211 36.22 36.22
S/C 15 10 10 6 3 3

Peso de catalizador 0.1 0146 0146 0216 0348 0348

(8)

Q liquido .| 0242 0241 0241 0235 0231 0,239
alimentado(mL/min)

GeHSV (h) 9989,5 10072 10072 10264 10473 10573
Rendimientos(g/g

liquido alimentado)

gas 0,126 0,075 0,086 0,309 0,458 0,464
liquido 0,793 0,887 0,834 0,667 0,509 0,503

Cierre de balance 0,919 0962 0920 0,987 0,968 0,967

Conversion de 84,65 3498 3573 9515 92.89 92,9
carbono a gas (%)

Rendimientos a

gases(g/g glicerina)

H, 0,125 0,057 0,102 0,169 0,136 0,137
CO, 1,008 0,401 0471 1,004 0,791 0,829
CO 0,131 ,0,050 0,014 0,223 0,329 0,311
CH,4 0,000 0,004 0,007 0,004 0,008 0,005
G 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000

Composicion del
gas (%)mol, (libre

de N, y H,0)

H, 69,33 71,57 81,42 73,19 69,28 69,29
CO, 2548 2298 17,09 19,76 18,24 19,13
CO 5,19 4,50 0,78 6,90 11,94 11,26
CH, 0,00 0,62 0,07 0,17 0,53 0,32
C, 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00

A continuaciéon se muestran las gréificas correspondientes a los rendimientos a los
distintos gases para distintas concentraciones de glicerina en la alimentacién introducida

(Figuras 6.11, 6.12, 6.13 y 6.14).
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Rendimiento a H,(g H,/g glicerina)
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Figura 6.11. Rendimiento a H, en funcion del tiempo para distintas

Rendimiento a CO, (g CO,/g glicerina)

concentraciones de glicerina en la alimentacion.
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Figura 6.12. Rendimiento a CO, en funcion del tiempo para distintas

concentraciones de glicerina de la alimentacién.
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Rendimiento a CO (g CO/g glicerina)

Figura 6.13. Rendimiento a CO en funcion del tiempo para distintas
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Figura 6.14. Rendimiento a CH4 en funcion del tiempo para distintas

concentraciones de glicerina en la alimentacién.
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Con objeto de poder comparar los valores obtenidos experimentalmente con los valores
tedricos de rendimientos en el equilibrio, a continuacidn se presenta una tabla con estos

dltimos (Tabla 6.5.):

Tabla 6.5. Rendimientos teoricos en el equilibrio para una temperatura de 600 °C

para distintas concentraciones de glicerina en la alimentacion.

% glicerina 10 14,55 22,11 36,22
Rendimiento
en el equilibrio
H, 0,15 0,148 0,143 0,128
CO, 1,356 1,314 1,240 1,053
CO 0,117 0,122 0,207 0,302
CH,4 0,000 0,000 0,003 0,020

En las Figuras 6.11, 6.12 y 6.13 se observa como para concentraciones altas de glicerina
(36,22 y 22,11%) se obtienen rendimientos constantes con el tiempo durante 2 horas de
reaccion, mientras que para los restantes casos (14.55 y 10%) se muestra una clara
desactivacion del catalizador con el paso del tiempo, apreciable ya desde el comienzo de
la reaccion, especialmente para el caso en el que se utiliza una disolucién del 14,55 %

de concentracion de glicerina.

En el caso del H, (Figura 6.11) su rendimiento inicial es bastante parecido para
concentraciones del 10, 22.11 y 36.22% mientras que los menores valores de

rendimiento se dan para una concentracion de glicerina del 14.55%.

Observando la Figura 6.12, correspondiente al rendimiento a CO,, se observa como
inicialmente los valores més altos se dan para bajas concentraciones (10 y 14.55%) y, a

medida que aumenta esta concentracion, disminuye el rendimiento inicial a este gas.
Por otra parte, para el CO (Figura 6.13) por lo general, a medida que aumenta la

concentracion de glicerina se obtiene un mayor rendimiento a este gas, excepto para el

caso de 10% de glicerina que no sigue la misma tendencia que los demds experimentos.
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Finalmente, los rendimientos a CHy4 (Figura 6.14 ) se mantienen bastante estables a lo
largo del tiempo para todas las concentraciones de glicerina en la alimentacion

estudiadas. Asimismo, se trata siempre de valores muy bajos.
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Figura 6.15. Conversion de carbono a gasesen funcion del tiempo para distintas

concentraciones de glicerina en la alimentacion.

Por ultimo, la representacion de la conversion de carbono a gas frente al tiempo para
distintas concentraciones de glicerina se muestra en la Figura 6.15. En este caso, se
observa que para altas concentraciones de ésta, 36,22 y 22,11%, se dan los mayores
valores de conversion, siendo equiparables a los valores obtenidos para una
concentracion del 10%. Las menores conversiones a carbono se dan para los
experimentos realizados con un 14.55% de glicerina. Debido a la desactivacion del
catalizador, la conversion a carbono disminuye con el tiempo para valores bajos de
concentracion de glicerina introducida. Para valores altos, la conversién de mantiene

constante a lo largo del tiempo.

Los experimentos repetidos para concentraciones de glicerina del 14,55 y 36,22% en

peso permiten observar tendencias similares aunque la repetitividad no es muy buena.
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Los resultados obtenidos al analizar la influencia de la concentracién de glicerina en la
alimentacion y, por tanto, de la relacion S/C, muestran tendencias dificiles explicar. Asi
el experimento con una concentracion del 14,55% en peso (S/C =10) muestra los peores
resultados, mientras que altas concentraciones de glicerina, correspondientes a
relaciones S/C de 6 y 3 muestran mayores rendimientos a H, y mayores valores de

conversion de carbono a gases.

Con objeto de intentar explicar estos resultados se muestra la Tabla 6.6. Para los
experimentos realizados se presenta el peso de catalizador introducido en el lecho, las
fracciones molares de H,O y glicerina en las condiciones de entrada y las fracciones
molares de H>O y H; a la salida, suponiendo que el reformado de glicerina a H, y CO,

se lleva a cabo en toda su extension.

Tabla 6.6. Datos experimentales de entrada y salida tedricos para distintas

concentraciones de glicerina en la alimentacién.

% glicerina | W (g) YH20 Yelicerina YH20 YH2
10 0,1 0,720 0,016 0,616 0,100
14,55 0,146 0706 0,024 0,556 0,140
22,11 0,216 0,677 0,038 0,460 0,210
36,22 0,36 0,616 0,068 0,291 0,340

El alto contenido en hidrégeno en el gas de salida segun los cdlculos tedricos podria

explicar los buenos resultados obtenidos para altas concentraciones de glicerina ya que

es posible que este alto contenido en H; actie evitando la desactivacion de catalizador.
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7. RESUMEN Y CONCLUSIONES.

7.1. Resumen

Hoy en dia, la utilizacién de combustibles fésiles para la produccién de energia estd
perdiendo cada vez mds importancia, siendo este sistema reemplazado por las fuentes de
energia alternativas. Esto es debido al agotamiento de las reservas de petroleo,
estimadas en no més de 40 afios y la creciente contaminacion atmosférica, causante de

graves problemas medioambientales.

Un combustible prometedor es el biodiesel en cuya producciéon se obtiene glicerina
como subproducto. El aprovechamiento de este subproducto para producir hidrégeno
supondria una buena forma de reducir el alto coste que supone la produccién de

biodiesel.

Por su parte, el hidrogeno estd considerado un combustible limpio ya que en su
combustiébn no genera emisiones contaminantes y ademds tiene gran cantidad de
aplicaciones industriales como son las sintesis de amoniaco y metanol, la

hidroformilacién de olefinas y la hidrogenacion de aceites insaturados.

Por todo ello, en la actualidad se estd investigando la obtencion de hidrégeno utilizando
glicerina como alimentacion a partir de diferentes procesos como son el reformado con
vapor de agua, el reformado autotérmico, el reformado en fase acuosa y el reformado
con agua supercritica. Asi, el presente proyecto trata de realizar un estudio experimental
sobre el reformado de glicerina con vapor de agua para lo que se ha utilizado una

instalacién a microescala de lecho fijo.

Para ello, el catalizador utilizado es el de Ni/Al con un 28% de contenido en niquel
preparado mediante la técnica de coprecipitacion. Para ello, primero se obtiene el
precursor hidratado utilizando un método basado en el aumento de pH. Asi, primero se
mezclan las correspondientes cantidades de las sales de nitratos metélicos en agua y se
va afiadiendo hidréxido aménico hasta alcanzar el pH deseado, 7,9. Después se filtra, se
lava y se seca el precipitado en una estufa. Una vez obtenido el precursor hidratado, este

es introducido en un horno de calcinacién, durante 3 horas a 750 °C de temperatura para
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obtener una mezcla de 6xidos con las propiedades mecénicas, superficiales y quimicas
deseadas. Finalmente el catalizador es reducido a 650 °C haciendo pasar una corriente
de Hj, diluida en N, en proporcion 1:10 v/v, durante 1 hora. La reduccién se realiza en
el mismo lecho de reaccion debido a que el niquel metélico se oxida en contacto con el
aire. En todos los experimentos este lecho contiene una cantidad determinada de

catalizador rellenada con arena hasta 1,8 gramos.

De esta manera, todos los experimentos se realizan en la planta descrita en el capitulo 3
del presente proyecto y en todos los casos el caudal de disolucién acuosa de glicerina
suministrado por la bomba son 0,25 mL/min. El tiempo de reaccién se ha fijado en 2

horas y se realiza a presion atmosférica.

Tanto la temperatura, como la relaciéon cantidad de catalizador/caudal de glicerina
(W/m) y la concentracién de glicerina de la disolucién de entrada son variables a
estudiar en el presente proyecto con objeto de obtener los valores 6ptimos. Los valores
de temperatura estudiados se han variado de 450 a 650 °C en intervalos de 50 °C, los de
relacion W/m son 8,151; 4,076; 2,046; y 1,023 g catalizador-min/g glicerina y las

concentraciones de glicerina en la alimentacién 10; 14,55; 22,11 y 36,22% en peso.

Una vez terminada la reaccion, mediante un microcromatografo de gases y utilizando el
N, como estdndar interno, se pueden conocer los gases producto obtenidos. Se
determina el rendimiento de carbono a gases, el rendimiento a liquido y gas total, el
rendimiento global a cada uno de los gases y la composicion media global (en % en
moles libre de H,O y N,). También se determina la evolucion de los rendimientos a

cada uno de los gases y la conversion de carbono a gas con el tiempo.

También se han estudiado los rendimientos a los gases productos y composicion el gas
producto para las condiciones del equilibrio termodindmico para lo cual se ha utilizado
el software HYSYS. Las variables analizadas han sido la temperatura, la relacion S/C y

la presion.
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7.2. Conclusiones

Las principales conclusiones se han deducido en el presente proyecto por un lado,
mediante los resultados obtenidos en la simulacidn y, por otra parte, con los resultados

obtenidos en el desarrollo experimental.

1. Resultados de la simulacion:

- El aumento de la temperatura de reaccion supone un aumento en el rendimiento a Hj
hasta un maximo que dependerd de la relacién S/C, un aumento en el rendimiento a CO

y una disminucion en el rendimiento a CO, y CHa.

- Un aumento en la relacion S/C provoca un aumento en los rendimientos a H, y a CO,
y una disminucién en los rendimientos a CO y CH,4. También supone una estabilizacion

de la composicion del gas de salida con la temperatura.

- Para altos valores de temperatura los rendimientos a todos los gases son
independientes de la presion mientras que para bajos valores de ésta los rendimientos a
H,, CO y CO, aumentan a medida que disminuye la presién, mientras que el

rendimiento a CH4 aumenta con el incremento de presion.

2. Estudio de la temperatura de reaccidn:

Para las condiciones experimentales estudiadas (S/C=15, W/m = 8) las conclusiones son

las siguientes:

- Los mayores rendimientos a H, y CO; se observan para altas temperaturas y el cambio
mads brusco en el rendimiento en ambos casos de produce cuando se pasa de 500 a 550

°C.

- Por lo general, el aumento de temperatura provoca un aumento en el rendimiento a Hj
y a CO,, sin suponer un cambio muy brusco a altas temperaturas. Para el rendimiento a

CO no se observa una tendencia clara.
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- El CHy4 s6lo se obtiene para valores bajos de temperatura (a partir de 500 °C)
aumentando su rendimiento a medida que disminuye la temperatura.
- La conversion de carbono a gas, como tendencia general, aumenta a medida que

aumenta la temperatura.

3. Estudio de la relacion cantidad de catalizador/caudal de glicerina (W/m)

Las conclusiones son las siguientes para las condiciones experimentales estudiadas

(S/C=15 y T=600 °C):
- Se observa desactivacion del catalizador para relaciones W/m de 1, 2 y 4,
manteniéndose la situacion de equilibrio durante toda la reaccion sélo para el caso de la

relacion W/m=8.

- Los rendimientos iniciales a H, y CO, son similares para las relaciones W/m de 8 y de

4y, a partir, de ahi disminuyen conforme lo hace esta relacion.

- Los mayores rendimientos a CO se observan para bajas relaciones W/m.

- El CHy4 sdlo se obtiene para valores bajos de relacion W/m.

- La conversion de carbono a gas aumenta conforme lo hace la relacion W/m, siendo los

valores iniciales similares para relaciones de 8 y 4.

4. Estudio de la concentracion de glicerina en la alimentacidn o relacion S/C:

Para las condiciones experimentales estudiadas (W/m = 4 y T=600 °C) las conclusiones

son las siguientes:

- Para altas concentraciones de glicerina (22 y 36% en peso) no se observa

desactivacion del catalizador.

- El rendimiento a H; inicial es similar para altas concentraciones de glicerina en la

alimentacion.
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- El rendimiento a CO, disminuye conforme aumenta la concentracion de glicerina en la
alimentaciéon mientras que el rendimiento CO aumenta, excepto para el experimento

con 10% de glicerina que no sigue la misma tendencia.

- Los valores de rendimiento a CH4 se mantiene constantes a lo largo de toda la reaccion

para todos los casos estudiados, tratindose siempre de valores muy bajos.

- En general, para el estudio de la influencia de la relacion S/C no se han observado
tendencias muy claras para ninguno de los rendimientos ni para la conversion de

carbono a gas.

En la mayor parte de los experimentos y para las distintas variables estudiadas, los
mayores valores de rendimiento se dan para el CO,, seguido del CO y el H,. Los
menores rendimientos se observan en casi todos los casos para el CHy, Sin embargo el

gas mayoritario obtenido en el gas producto es siempre el H,, seguido del CO, y del

CO.
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