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La reaccibn de metanacion o0 mas concretamente las reacciones de
metanacion, en las que CO y CO, reaccionan con hidrégeno para formar

metano y agua, son objeto de este proyecto fin de carrera.

En este primer capitulo se analiza detalladamente los factores, presion y
temperatura entre otros, que afectan a estas reacciones con la finalidad de
conocer las condiciones mas favorables para la formacion de metano.

Ademas, se presentan las caracteristicas generales de los reactores mas

frecuentemente utilizados para llevar a cabo las reacciones de metanacion que

son el lecho fijo y el lecho fluidizado.

1.1 Reaccion de metanacion de monoéxido de carbono

CO + 3H, «<» CH, + H,0 (1.1)

Las caracteristicas principales de esta reaccién son:

Es un equilibrio.
Es altamente exotérmica.

Esta favorecida a bajas temperaturas, por ser exotérmica.

A\

Esta favorecida a altas presiones, ya que el equilibrio se desplaza hacia
el lado de la reaccion donde hay menor numero de moles.
El metal principalmente utilizado es el niquel.

6. El soporte mas frecuentemente usado del catalizador es el de alimina.
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Céalculos de entalpias, entropias y energia libre de  Gibbs para distintas
temperaturas

Entalpia, entropia, energia libre de Gibbs y Kp a 298.15 K

Los datos utilizados a continuacion de entalpia de formacion y energia libre de

Gibbs se obtuvieron del libro Perry y cols. (2001).

AHCgg 15k = AHfcha + AHfH20 - AHfco — 3 AHf2 =
=-7452 -241.81 +110.53 +0 =- 205.8 kJ

AGP®298 15k = AGcha + AGH2o - AGco — 3 AGH2 =
=-50.49-228.59+ 137.15+0 =-141.93 kJ

AS®98 15k = (AH%gg 15k - AG®g0g.15¢) / T = - 0.2142 kJ/K

Donde AHfcns, AHfyoo, AHfcoy AHfh, son entalpias de formacion a 298.15 K
Y AGchsa, AGh2o, AGco Y AGH2 son la energia libre de Gibbs a 298.15 K.

Utilizando la ecuacioén:
AG°r = -RXTXInKp

Se obtiene el valor de Kp a 298.15 K es igual a 7.35x10%,

Ejemplo de céalculo para la temperatura de 473.15 K

Para calcular los términos de entalpia de reaccién, energia libre de Gibbs y Kp
a una temperatura dada se precisa conocer las expresiones de calores

especificos con la temperatura.

Las ecuaciones para el calculo de AHt, ASt, AGty Kp son:

T

AHT = AHogg.15 + f298.15 ACp dr (12)




Introduccion

AST=AST + [0 (S2)dT (1.3)
AGt = AHy — (T AST) (14)
AGt = - RXTxLn Kp (1.5)

Los calores especificos se obtuvieron del libro Smith y cols. (1996).

Las ecuaciones de los calores especificos partidos por R con dependencia de
la temperatura para los distintos compuestos son:

%m =3.376 + 0.557x103T — 0.031x10° T

%‘”g) =1.702 + 9.081x10°3 T — 2.164x10°® T2

CpHi @) — 3249 + 0.422x10°3 T + 0.083x10° T2

PH2009) — 3470 + 1.45%10° T + 0.121x10° T

Sustituyendo el valor de R = 8.314 J/molK, se obtienen las siguientes

ecuaciones de calores especificos:

Cpco(g) = 28.068 + 4.6309x10°T — 25773.4 T*
Cpcha (g) = 14.15043 + 0.075499 T — 1.799x107° T2
Cprz2(g) =27.012 + 3.5085x10° T + 69006.2 T
Cprzo (9) = 28.849 + 12.055x10° T + 100599.4 T*

ACp = Cszo + CpCH4 - Cpco -3 XCsz =-66.10457 + 0.0723975T —
-1.799x10° T2 — 80645.8 T2

Para calcular la entalpia a una temperatura T, (473.15 K) teniendo como
referencia la T, (298.15 K).

0.0723975
2

2 1.799x10-5
) T - (220
80645.8

T - ) 7172 = - 205800 — 66.1047 (473.15 — 298.15) + 0.036198x

-1

AHrz = AHry + [ ACp dT = AHry + [~ 66.10457 T + (
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(473.15% — 298.15%) — 0.599x107° (473.15° — 298.15°%) + 80645.8 ((1/473.15) —
(1/298.15)) = — 213058.159 J = — 213.058 kJ

ACp /T = — (66.10457 / T) + 0.0723975 — 1.799x10° T — 80645.8 T

Para calcular la entropia a una temperatura T, (473.15 K) teniendo como
referencia la T1 (298.15 K).

ASt2= ASty + [ (“”) dT = ASt1 + [ 66.10457 In T + 0.0723975 T —

200058 7212 = - 214.2 - 66.104 In (o) +

1.799x10-5 80645.8

- ( ) TP (e

+ 0.0723975 (473.15 — 298.15) — 0.8995x107° (473.15% — 298.15%) +
+ 40322.9 ((1/473.15%) — (1/298.15%)) = - 233.54 J = - 0.23354 kJ

Para calcular la energia libre de Gibbs a una temperatura T, (473.15 K)

teniendo como referencia la T, (298.15 K).

AGt, = AH, — (T2 AST)) = -213.058 — (473.15x (-0.23354)) = -102.55 KJ
AGt, = - RXxTxLn Kp © -102550 = - 8.314x473.15xLn Kp = Kp = 2.10x10™

Luego la Kp para la reaccién de metanacion del CO es 2.10x10™.

Repitiendo los calculos anteriores se construye la Tabla 1.1, que muestra la
entalpia, entropia, energia libre de Gibbs y Kp a distintas temperaturas.

Tabla 1.1 Entalpia, entropia, energia libre de Gibbs y Kp para la reaccion de

metanacion del CO a distintas temperaturas.
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Temperatura (K) | AH (kJ) | AS (kJ/K) | AG (kJ) |InKp |Kp
298,15 -205,800 | -0,214 |-141,930 | 57,257 | 7,353E+24
373,15 -209,142 | -0,224 | -125,475 | 40,445 | 3,672E+17
423,15 -211,174 | -0,229 |-114,131 | 32,441 | 1,228E+14
473,15 -213,058 | -0,234 |-102,556 | 26,071 | 2,101E+11
523,15 -214,800 | -0,237 -90,788 | 20,873 | 1,162E+09
573,15 -216,404 | -0,240 -78,860 | 16,549 | 1,539E+07
623,15 -217,877 | -0,242 -66,797 | 12,893 | 3,975E+05
673,15 -219,224 | -0,245 -54,621 | 9,760 | 1,732E+04
723,15 -220,448 | -0,246 -42,349 | 7,044 | 1,146E+03
773,15 -221,555 | -0,248 -29,997 | 4,667 | 1,063E+02
823,15 -222,550 | -0,249 -17,576 | 2,568 | 1,304E+01
873,15 -223,438 | -0,250 -5,097 | 0,702 | 2,018E+00
923,15 -224,222 | -0,251 7,429 | -0,968 | 3,799E-01
973,15 -224,907 | -0,252 19,995 | -2,471 | 8,447E-02
1023,15 -225,499 | -0,252 32,594 | -3,832 | 2,167E-02
1073,15 -226,001 | -0,253 45,220 | -5,068 | 6,293E-03
1123,15 -226,418 | -0,253 57,868 | -6,197 | 2,035E-03
1173,15 -226,755 | -0,253 70,533 | -7,231 | 7,234E-04
1223,15 -227,016 | -0,254 83,211 | -8,183 | 2,795E-04
1273,15 -227,206 | -0,254 95,898 | -9,060 | 1,162E-04

En la Figura 1.1, se representa el In Kp respecto a la temperatura, se observa
la disminucion del In Kp al aumentar la temperatura, lo cual era previsible por

tratarse de una reaccién exotérmica.
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Figura 1.1. Representacion del In Kp frente a la temperatura para la reaccion

de metanacion del CO.

El In Kp es igual a cero para la temperatura de 900 K, es decir 627 °C. Para
gue se cumpla In Kp sea cero, Kp es igual a 1. Para temperaturas mayores de
627 °C estara favorecida la reaccién inversa, el reformado de metano, y para
temperaturas menores de 627 °C esta favorecida la reaccién de metanacion del
CoO.

Todos estos calculos son termodinamicos y por tanto proporcionan valores de
equilibrio y alcanzar este valor depende de la cinética, la cual esta favorecida a

altas tem peraturas.
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1.2 Reaccion de metanacion de dioxido de carbono

Esta reaccion se llama también, reaccion de Sabatier, que fue quien descubrio

esta reaccién en 1902.

C02 + 4H2 > CH4 + 2H20 (16)

Las caracteristicas de la reaccién son:
Es un equilibrio.
Es altamente exotérmica.

Esta favorecida a bajas temperaturas, por ser exotérmica.

A

Esta favorecida a altas presiones, ya que el equilibrio se desplaza hacia

donde hay menor nimero de moles.

o

El metal que mas habitualmente se usa es el rutenio.

6. El soporte que mas se usa con este catalizador es de dioxido de titanio.

Céalculos de entalpias, entropias y energia libre de  Gibbs para distintas
temperaturas

Entalpia, entropia, energia libre de Gibbs y Kp a 298.15 K

Los datos utilizados a continuacion de entalpia de formacion se obtuvieron del
libro Perry y cols. (2001).

AH0298_15K = AHfCH4 + 2% AHszo - Achoz -4 XAHsz =
= -74.52 + 2x (-241.81) — (- 393.51) + 0 = - 164.63 kJ

AG®98 15k = AGcha + 2X AGhz20 - AGco2 — 4X AGh, =
= 50,49 + 2x (- 228.50) — (-393.37) + 0 =- 113.3 kJ

A80298.15K = (AH0298.15K - A60298.15K) /T=-0.17216 kJ/K

8
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Donde AHfchs, AHfh20, AHfco, Y AHfh, son entalpias de formacién a 298.15 K
Y AGchsa, AGh2o, AGcoz2 Y AGH2 Son la energia libre de Gibbs a 298.15 K.

Utilizando la ecuacioén:

AGP®r = -RXTXInKp
Se obtiene el valor de Kp a 298.15 K es igual a 7.08x10%.

Ejemplo de céalculo para la temperatura de 473.15 K

Para calcular los términos de entalpia de reaccion, energia libre de Gibbs y Kp
a una temperatura dada se precisa conocer las expresiones de calores
especificos con la temperatura.

Las ecuaciones para el calculo de AH+, ASt, AGty Kp son las ecuaciones (1.2)

a (1.5) previamente indicadas.
Los calores especificos se obtuvieron del libro Smith y cols. (1996).

Las ecuaciones de los calores especificos partido por R con dependencia de la
temperatura para los distintos compuestos son:

cpa;z @) = 5457 +1.045x10° T — 1.157x10° T

%‘”g) =1.702 + 9.081x10°3 T — 2.164x10°® T2

CpHi @) — 3249 + 0.422x10° T + 0.083x10° T2

CPH20(9) _ 3 470 + 1.45%10° T + 0.121x10° T2

Sustituyendo el valor de R = 8.314 J/molK, se obtienen las siguientes

ecuaciones de calores especificos:

Cpcoz (g) = 45.3969 + 8.688x10°T — 961929.8 T2
Cpcha () = 14.15043 + 0.075499 T — 1.799x107° T2
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Cphz(g) =27.012 + 3.5085%x103 T + 69006.2 T2
Cphzo () = 28.849 + 12.055x10° T + 100599.4 T

ACp = ZXCszo + CpCH4 - Cpcoz - 4XCpH2 =-81.5965 + 0.076887T —
-1.799x10° T2 + 887103.8 T2

Para calcular la entalpia a una temperatura T, (473.15 K) teniendo como
referencia la T1 (298.15 K).

0.076887 1.799x10-5

) T? = (

AHt, = AHy, + f ACp dT = AHtp + [- 81.5965 + ( ) T+

(=22 TH]73= - 164630 — 81.5965 (473.15 — 298.15) + 0.03844x (473.152

— 298.15%) — 0.599x10° (473.15° — 298.15%) — 887103.8 ((1/473.15) —
(1/298.15)) = — 137090 J = — 137.09 kJ

ACp IT =— (81.5965 / T) + 0.076887 — 1.799x10° T + 887103.8 T*

Para calcular la entropia a una temperatura T, (473.15 K) teniendo como
referencia la T, (298.15 K).

1.799%X10-5

AStz = AStL + [ (AC”) dT = ASt1+ [~ 81.5965 In T + 0.076887 T — ( )

887103.8 ) + 0.076887 (473.15 —

T2 473.15

+ (=) TP )R = - 1721 - 815965 In G

298.15) — 8.995><10'6 (473.15% — 298.15%) — 443551.9 ((1/473.15%) -
(1/298.15%) = - 194.59 J = - 0.19459 kJ

Para calcular la energia libre de Gibbs a una temperatura T, (473.15 K)

teniendo como referencia la T; (298.15 K).

AGt2 = AH1, — (T2 ASt2) = - 137.09 — (473.15% (-0.19459)) = -81.02 kJ
AGt, = - RxTxIn Kp > -81020 = - 8.314x473.15xIn Kp > Kp = 8.81x10°

Luego la Kp para la reaccién de metanacién del CO, es 8.81x10°

10
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Repitiendo los calculos anteriores se construye la Tabla 1.2, que muestra la

entalpia, entropia, energia libre de Gibbs y Kp a distintas temperaturas.

Tabla 1.2 Entalpia, entropia, energia libre de Gibbs y Kp para la reaccién de
metanacion del CO; a distintas temperaturas.

Temperatura (K) | AH (kJ) | AS (kJ/K) | AG (kJ) |InKp |Kp
298,15 -164,630 | -0,172 |-113,300 | 45,707 | 7,086E+19
373,15 -168,369 | -0,183 -99,951 | 32,218 | 9,817E+13
423,15 -170,780 | -0,189 -90,628 | 25,761 | 1,541E+11
473,15 -173,096 | -0,195 -81,024 | 20,597 | 8,815E+08
523,15 -175,305 | -0,199 -71,181 | 16,365 | 1,281E+07
573,15 -177,400 | -0,203 -61,131 | 12,829 | 3,728E+05
623,15 -179,378 | -0,206 -50,903 | 9,825 | 1,849E+04
673,15 -181,238 | -0,209 -40,521 | 7,240 | 1,395E+03
723,15 -182,981 | -0,212 -30,005 | 4,991 | 1,470E+02
773,15 -184,609 | -0,214 -19,372 | 3,014 | 2,036E+01
823,15 -186,124 | -0,216 -8,637 | 1,262 | 3,533E+00
873,15 -187,528 | -0,217 2,187 | -0,301 | 7,399E-01
923,15 -188,825 | -0,219 13,088 | -1,705 | 1,817E-01
973,15 -190,019 | -0,220 24,057 | -2,973 | 5,113E-02
1023,15 -191,113 | -0,221 35,085 | -4,125 | 1,617E-02
1073,15 -192,110 | -0,222 46,164 | -5,174 | 5,661E-03
1123,15 -193,016 | -0,223 57,288 | -6,135 | 2,166E-03
1173,15 -193,833 | -0,224 68,450 | -7,018 | 8,957E-04
1223,15 -194,566 | -0,224 79,645 | -7,832 | 3,969E-04
1273,15 -195,220 | -0,225 90,869 | -8,585 | 1,869E-04

En la Figura 1.2, se representa el In Kp respecto a la temperatura, se observa
la disminucion del In Kp al aumentar la temperatura, lo cual era previsible por

tratarse de una reaccién exotérmica.
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Figura 1.2. Representacion del In Kp frente a la temperatura para la reaccion

de metanacion del CO..

El In Kp es igual a cero para la temperatura de 860 K, es decir 587 °C. Para
gue se cumpla In Kp sea cero, Kp es igual a 1. Para temperaturas mayores de
587 °C estard favorecida la reaccion inversa, el reformado de metano, y para
temperaturas menores de 587 °C esta favorecida la reaccién de metanacion del
CO..

Todos estos calculos son termodinamicos y por tanto proporcionan valores de
equilibrio y alcanzar este valor depende de la cinética, la cual esta favorecida a

altas tem peraturas.

A partir de este andlisis se concluye que la reaccion de CO y CO, con H; para
formar metano esta favorecida a altas presiones y temperaturas menores de
580 °C, lo que es concordante con las condiciones industriales utilizadas, por
ejemplo en la etapa de purificacion de la sintesis del amoniaco, cuyas

condiciones son: 300 °C y presion de 30 atm.
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1.3 Reactores donde tiene lugar la reaccion de meta  nacién

La reaccion de metanacion frecuentemente se lleva a cabo con los reactivos
en fase gas y el catalizador en fase soélida, esto hace que el sistema sea
bifasico y heterogéneo. Se utilizan reactores de lecho fijo y fluidizado. A
continuacion se presentan las caracteristicas generales de este tipo de lechos

asi como sus ventajas e inconvenientes.

Un lecho fijo es un lecho empaquetado de particulas que es atravesado por el
fluido.

Caracteristicas del lecho fijo

* Es un cilindro vertical, simple, que permite alta carga de catalizador por
unidad de volumen, y el flujo de gas puede ser hacia abajo o flujo radial
(menor pérdida de carga que en un flujo hacia abajo).

» Se aproxima al flujo piston.

e Se producen perfiles de temperatura, consecuencia de que la
transmision de calor no es muy buena.

* Se genera un perfil de concentracion de los reactantes en el lecho. Se
alcanza la maxima concentracion de reactantes a la entrada. Cuando en
las reacciones la velocidad depende de la concentracion, serd maxima a
la entrada y luego ird disminuyendo a lo largo del reactor.

* Presenta una conversion alta.

Ventajas

 Operan en condiciones de flujo piston (mejora la conversion del
proceso). La circulacion de gases a través de lechos fijos se
aproxima al flujo en piston. Si la eficiencia del contacto es muy
importante para la reaccion considerada es mejor usar un reactor

de lecho fijo.
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* No hay problemas de atricion.

Desventajas

Se puede formar perfiles de temperatura y puntos calientes (reaccion
exotérmica). Es dificil controlar la temperatura en los lechos fijos sobre
todo si éstos son grandes ya que su conductividad térmica es baja, por
lo tanto, en reacciones muy exotérmicas se formaran zonas calientes o
frentes calientes moviles que pueden perjudicar al catalizador e incluso
desactivarlo.

En los lechos fijos no se puede emplear un catalizador de un tamafio
muy pequeiio ya que se formarian tapones y habria grandes pérdidas de
presion.

Si el catalizador utilizado en el proceso se desactiva facilmente, hay que
regenerarlo muy a menudo o poner varios lechos para que mientras uno
se regenera el resto estén trabajando. Por lo que de las dos maneras se

incrementa el coste de operacion.

Caracteristicas del lecho fluidizado

Alta transmision de calor, por tanto, temperatura homogénea.

Facilidad para renovar el catalizador.

Tiene un cierto grado de retromezcla (las particulas se mueven hacia
arriba y hacia abajo), esto con lleva a temperatura homogénea y menor
conversion y selectividad.

Se pueden operar en condiciones de mezcla perfecta y flujo piston.

Si se opera con mezcla perfecta, menor concentracion y menor
velocidad de reaccion.

Si se opera en flujo piston, se evitan los problemas por una elevada
retromezcla.

Dificil de caracterizar el flujo de gas (da baja conversion).

14
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Ventajas
* Mezcla rapida, por tanto, control de temperatura facil.

« Condiciones isotermas.

* No hay que parar para regenerar, debido a que los soélidos en
movimiento (como un fluido) se pueden manejar mucho mas facilmente
y puede haber una recirculacion de sélidos desde un lecho de reaccion a
un lecho de regeneracion.

» Puede utilizarse un tamafo de particula del catalizador pequefio, lo que
proporciona una mayor superficie de reaccidn para una reaccion

quimica muy rapiday etapa de difusion interna lenta.

Desventajas
* Menor conversion y selectividad.

e Hay atricion, por tanto el catalizador debe tener una adecuada
resistencia mecanica.
» Se forman burbujas en el gas, esto hace que no haya buen contacto con

el catalizador y una baja conversion.
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2. Procesos industriales en los

gue se aplica la metanacion
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Los procesos industriales en los que se lleva a cabo la metanacién son varios,
pero en cada uno de ellos la metanacién tiene un papel distinto que depende

de las condiciones del proceso.

Asi en algunos casos, la metanacion se utiliza como purificacién de corrientes.

En la sintesis de amoniaco, la corriente que entra al reactor de sintesis de
amoniaco no puede contener monoxido de carbono ni dioxido de carbono
debido a que son venenos para el catalizador de sintesis de amoniaco; por eso
se realiza la metanacion en la sintesis de amoniaco.

El amoniaco es uno de los productos quimicos mas importantes, ya que a partir
del amoniaco se obtiene otros productos como nitrato amonico, sales
amonicas y urea que se utilizan como fertilizantes. También se obtiene otros
productos quimicos del amoniaco como el &cido nitrico (que lleva a la
fabricacion de explosivos como el T.N.T., NH4sNO3 y la nitroglicerina), se utiliza
el proceso Solvay (para la fabricacion de jabones, polvo de jabdn, vidrio y
depuradores de aguas duras), para la produccion de HCN (para luego obtener
metacrilato de metilo) y la hidracina como combustible (N,H;). Ademas se
utiliza en fabricacion de plasticos y fibras, se usa para refrigerantes, productos
farmacéuticos, pulpa y papel, mineria y metalurgia (extraccion de metales), y
productos de limpieza domésticos (limpiacristales).

Debido a la importancia del amoniaco se explicara su sintesis mas adelante.

En la pilas de combustible de membrana polimérica (PEM), estas pilas operan
con un catalizador de platino que ademas de ser sensible al envenenamiento
por monoxido de carbono, es caro y por tanto no se puede permitir que se dafie
el catalizador. De ahi que la corriente de hidrégeno que entre a la pila no puede
contener monoéxido de carbono en concentracion mayor de 40 ppm.

El hidrogeno si proviene de la electrélisis del agua no contiene monoéxido de
carbono, pero si el hidrégeno se obtiene de otras fuentes como puede ser el
petrdleo, carbon, gas natural y biomasa entre otros, la presencia de CO es
segura. Debido a la importancia de las pilas de combustible se presentara una

amplia descripcion de ellas.
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Ademas, la metanacion ocurre como reaccion secundaria en los procesos de
Fischer- Tropsch y la sintesis de metanol. En la sintesis de Fischer-Tropsch se
obtiene productos como gasolinas, alquenos, alcanos y oxigenados entre otros.
Los usos del metanol son acido tereftalico, acido acético, MTBE, alcoholes,

formaldehidos, metil metacrilato, eteno y propeno entre otros.

También la metanacion en conjunto con otras etapas se utiliza para obtener
metano a través de carbon. El metano obtenido se destina como combustible

como principal uso.

2.1 Sintesis de amoniaco. (Método de reformador co  n vapor de
agua)

A continuacion se explica el proceso de obtencién de amoniaco teniendo como
referencia la Figura 2.1 correspondiente al método de reformado con vapor de
agua. Este método es el mas empleado a nivel mundial para la produccion de

amoniaco.

Se parte del gas natural, constituido por una mezcla de hidrocarburos siendo el

90% metano (CH,), para obtener el H, necesario para la sintesis de NHs.
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Figura 2.1 Diagrama de bloques de obtencibn de amoniaco mediante el

reformado de gas natural con vapor de agua.

En este proceso se distinguen las siguientes etapas: desulfuracion, reformado,

purificacion y sintesis de amoniaco.

2.1.1. Desulfuraciéon

Antes del reformado se elimina el S que contiene el gas natural, dado que la
empresa distribuidora le afiade compuestos organicos de S para odorizarlo.

Catalzador

R-SH + H, —=*"™ sRH + H,S  (hidrogenacion) (2.1)
H.,S + ZnO —H,0 + ZnS (adsorcion) (2.2)
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2.1.2. Reformado

Una vez adecuado el gas natural se le somete a un reformado catalitico con
vapor de agua (craqueo- rupturas de las moléculas de CH,). El gas natural se
mezcla con vapor de agua en la proporcién (1 : 3,3)-(gas : vapor de agua) y se
conduce al proceso de reformado, el cual se lleva a cabo en dos etapas:

2.1.2.1. Reformador primario

El gas junto con el vapor de agua se hace pasar por el interior de los tubos del

equipo donde tiene lugar las reacciones siguientes:

CH4 + H,O >CO + 3H> AH = 206 kJ/mol (2.3)

CHj + 2H,0 #CO; + 4H> AH = 166 kJ/mol (2.4)

Estas reacciones son fuertemente endotérmicas, se llevan a cabo a 800 °C y

estan catalizadas por 6xido de niquel (NiO), asi se favorece la formacion de H,.

En el reformador primario se introduce aire porque como las reacciones (2.3) y
(2.4) son endotérmicas, se aporta el calor necesario para estas reacciones

guemando un fuel con aire, ya que es una reaccion muy exotérmica.

También se introduce aire en el reformador secundario pero por un motivo
distinto al del reformador primario, que es introducir nitrégeno para el reactor de

sintesis de amoniaco.

2.1.2.2. Reformador secundario

El gas de salida del reformador anterior se mezcla con una corriente de aire en
este 2° equipo, de esta manera se aporta el N, necesario para el gas de
sintesis estequiométrico, N, + 3H,. Ademas, tiene lugar la combustion del

metano alcanzandose temperaturas superiores a 1000 °C.
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CHs+ 20, = CO, +2H,0  AH<<O0 (2.5)

En resumen, después de estas etapas la composicion del gas resultante es
aprox. Nz (12,7%), H, (31,5%), CO (6,5%), CO, (8,5%), CH4 (0,2%), H,O
(40,5%), Ar (0,1%). Se ha alcanzado una conversion del 99% de hidrocarburo.

2.1.3. Purificaciéon

El proceso de obtencién de NH3 requiere un gas de sintesis de gran pureza,
por ello se debe eliminar los gases CO y CO..

Con este proposito se llevan a cabo tres etapas: conversion de CO en CO,,

eliminacion de CO, y metanacion.

2.1.3.1. Etapa de conversion de CO en CO,

Tras enfriar la mezcla se conduce a un convertidor donde tiene lugar la
reaccion de intercambio (Water Gas Shift). Mediante esta reaccién se

transforma el mondéxido de carbono en diéxido de carbono.

CO + Hy0 <> CO, + Hy AH = -41 kJ/mol (2.6)

esta reaccion requiere de un catalizador que no se desactive con el CO. La

reaccion se lleva a cabo en dos pasos,

a) A aproximadamente 400 °C con Fe30,4.Cr,O3 como catalizador se alcanza el

75% de la conversion.
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b) A aproximadamente 225 °C con un catalizador més activo y mas resistente
al envenenamiento: Cu-ZnO se consigue practicamente la conversion

completa.

2.1.3.2. Etapa de eliminacion del CO»

Seguidamente el CO, se elimina en una torre con varios lechos mediante

absorcion con K,CO3 a contracorriente, formandose KHCO3; segun,

K>,CO3 + CO5 + H,O —#2KHCO3 (2.7)

éste se hace pasar por dos torres a baja presion para desorber el CO,, el
bicarbonato pasa a carbonato liberando CO, (subproducto que se utiliza para
la fabricacion de bebidas refrescantes).

2.1.3.3. Etapa de metanacion

Las trazas de CO (0,2%) y CO, (0,09%), que son peligrosas para el catalizador
del reactor de sintesis, se convierten en CHy:

CO+3H, € CHy +H,0 (2.8)
CO, + 4 Hp € CHu + 2 H,0 (2.9)

Estas reacciones estan favorecidas a altas presiones y bajas temperaturas. Se
llevan a cabo sobre lecho catalitico con un catalizador de Ni/Al,O3, la
temperatura a la entrada es de 300 °C y un presion de 30 atm. Son las
reacciones inversas a (2.3) y (2.4) que ocurren en el reformador primario. El

metano producto se comporta como inerte en el reactor de sintesis.
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2.1.4. Sintesis de amoniaco

El gas de sintesis, con restos de CH4; y Ar, que actlan como inertes, se
comprime a la presion de 200 atm aproximadamente (compresor centrifugo con
turbina de vapor) y se lleva al reactor donde tiene lugar la producciéon del
amoniaco, sobre un lecho catalitico de Fe.

N2 (g) + 3 H2 (g) <#2 NH3 () (2.10)

En un solo paso por el reactor la reaccion es muy incompleta, con un
rendimiento del 14-15%. Por tanto, el gas de sintesis que no ha reaccionado se

recircula al reactor pasando antes por dos operaciones:

« a) separacion del amoniaco, mediante una condensacion.

- b) eliminacion de inertes, mediante una purga, la acumulaciéon de inertes
es perjudicial para el proceso. El gas de purga se conduce a la unidad
de recuperacion de Ar para comercializarse y el CH, se utiliza como
fuente de energia, mientras que N y H, se introducen de nuevo en el

bucle de sintesis, tal y como se muestra en la Figura 2.2.

Ganen
Iruerbis
- —— 1 e -

Purga — Condenacitn |

| Amoniace Reactor de
Sintesis
1 Compresidn Muacla >
__ ____.--' | :

T
Gas de T

Sintesis )
—p

Figura 2.2. Diagrama de bloques de la sintesis del amoniaco, a partir del gas

de sintesis purificado.
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El amoniaco se almacena en un tanque criogénico a -33 °C, el amoniaco que
se evapora (necesario para mantener la temperatura) se vuelve a introducir en

el tanque.

En la Figura 2.3 se presenta el diagrama de flujo de una planta de obtencion de

amoniaco, con las etapas de purificacién del gas de sintesis entre ellas la

s
metanacion.
C hif O, remova
Secondary reforming HT LT Methanatior
]
HF slean — |
[ generation
: N5 i
it |
A - !
A \ [T
- - 2
3 1
) 1
| 11
. - — s ] |
S SRR S, 8 e
A oo I
R. il 1":. | l [><]
£l | 1 | —
e 1 1 b— |
B =]
El g —
'Y 1 HP Steam  pEw -
| I | | i — = < “I
!':! o "'—“:,.[ —!.—“ P
o LrJ L - |
{ N —
S B O ]""'.___. - -,
L | OO0 Or | W\
Procossair __._,' i ay ¥
r ,.P
Hrocodd sleam A ‘\'/1
- i - — ._I \| Y i
2 AmMmMmona
' R
Pnmary reforming Sultur remowval AMMmonia recoveny Ammeonia synthesiz

Figura 2.3. Diagrama de flujo de una planta de amoniaco

La fabricacion de amoniaco es un proceso muy limpio, ya que no existen
vertidos liquidos. Es un proceso que consume mucha energia, por lo que, es

necesario la maxima recuperacion y el eficiente empleo del calor liberado.
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2.1.5. Usos del amoniaco

La mayor parte del amoniaco (80%) se destina a la fabricacion de fertilizantes,

como

+ nitrato amonico: NH4NO3
« sales amonicas: (NH4)2SOg4 , (NH4)3PO4
« urea: (NH,).C=0

Otros usos del amoniaco incluyen:

« Fabricacion de HNOj3. Explosivos y otros usos.

+ Caprolactama, nylon

+ Poliuretanos

« Gas criogeénico por su elevado poder de vaporizacion.

« Productos de limpieza domésticos tales como limpiacristales.
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2.2 Pilas de combustible

2.2.1. Introduccién

El modelo energético mundial estd tomando un nuevo rumbo debido
fundamentalmente a la crisis existente en el mercado del petrdleo. Los
combustibles fosiles suponen una fuente agotable de recursos ademas de un
alto grado de contaminacion atmosférica. Expertos del Worldwatch Institut han
elaborado diversas recomendaciones para frenar el cambio climatico: usar
combustibles con menos carbono (como es el caso del gas natural), mejorar la
intensidad energética, aumentar las fuentes de energias renovables e impulsar

las pilas de hidrégeno como sistema energético del futuro.

Dentro de este ultimo punto, el hidrégeno, como vector energético, se presenta
como uno de los candidatos ideales con multiples aplicaciones: empleo en
equipos de combustidbn para generacion combinada de calor y electricidad,
utilizacion en pilas de combustible para propulsion eléctrica en el transporte y

generacion de electricidad entre otros.

Ademas constituye una esperanza hacia la consecucion de una economia

energética sostenible.

La utilizacion del hidrogeno como combustible presenta grandes ventajas: es
una fuente abundante y tras su combustién solamente se produce calor y vapor
de agua. Consecuentemente, estariamos ante un sistema limpio y silencioso.
En contrapartida, es un gas altamente inflamable con lo cual supondria que
para su utilizacion habria que redisefiar los vehiculos; ademas seria costosa la

realizacion de infraestructuras para su distribucion.

Recientemente han surgido opiniones contrarias a la utilizacién del hidrégeno.
John Eiler y Tracey Tromp, expertos del Instituto Tecnologico de California,
advirtieron en la revista Science acerca de las consecuencias que conllevaria la

generalizacion de esta tecnologia. EI empleo del hidrogeno en masa liberaria
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millones de toneladas de este gas, debido a los escapes que se producirian en
contenedores, vehiculos y canalizaciones. En la estratosfera se produciria
vapor de agua extra, lo cual daria lugar a un descenso térmico. Este
enfriamiento, podria acelerar la destruccion de la capa de o0zono

aproximadamente en un 10%.

Es importante sefialar, que el hidrogeno no es un recurso natural y debe
obtenerse a partir de otras materias primas (agua, biomasa, combustibles
fosiles), y a través de una serie de transformaciones en las que se consume
alguna fuente de energia primaria (nuclear (electrdlisis, termdlisis), renovable
(gasificacion, electrolisis) o fosil (oxidacion parcial, reformado con vapor de
agua, gasificacion), resultando un proceso de produccién menos "limpio” de lo

esperado.

En los dltimos afios han surgido diversas iniciativas para el desarrollo de las
tecnologias del hidrogeno. Con este fin, el Departamento de Energia de los
Estados Unidos ha destinado mas de 1.700 millones de euros para los
préximos cinco afios y la Unién Europea, dentro del VI Programa Marco (2003-
2006), unos 275 millones de euros. Los comisarios Busquin y Loyola de Palacio
constituyeron en 2002 el Grupo de Alto Nivel sobre Hidrogeno y Pilas de
Combustible, que se fija como principal objetivo alcanzar la cuota del cinco por
ciento en combustibles de hidrégeno en el transporte para el afio 2020.

En Espafa, el Plan Nacional de 1+D+i 2004-2007 también incluye apartados
especificos para el desarrollo de este tipo de tecnologias.

2.2.2. El hidrégeno

El hidrégeno es el atomo mas ligero y simple de todos los elementos del
sistema periddico, con namero atomico 1 y peso atomico 1,00794 g/mol. Fue
descubierto en 1776 por el quimico y fisico inglés Henry Cavendish al que
bautiz6 como aire inflamable. Finalmente fue el quimico francés Antoine

Laurent de Lavoisier quien le dio el nombre de hidrogeno.
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En condiciones normales de presién y temperatura es un gas biatomico de
formula Hy, no téxico y muy inflamable (sobre todo en contacto con fltor y
cloro), incoloro e inodoro. Tiene una gravedad especifica de 0.0899 g/l (el aire
es 14.4 veces mas pesado). Su punto de ebullicion de tan soélo 20,27 K (-
252,88 °C) y un punto de fusion de 14,02 K (-259,13 °C).

El hidrégeno a pesar de ser el elemento mas abundante en el universo, no
constituye directamente un combustible aprovechable, y por lo tanto, no es una

fuente de energia, sino un vector energético (es decir, un portador de energia).

Aunque el hidrégeno no constituye un recurso renovable, éste puede
producirse mediante energia solar, edlica o hidraulica como fuentes de
electricidad, aunque hoy en dia aproximadamente el 95 % se obtiene a partir

de combustibles fosiles.

Su densidad energética es tres veces superior a la de la gasolina. Su

combustiéon con el oxigeno, produce agua y calor, de acuerdo con la reaccién:

H, + O, < H,O + calor (2.11)

La produccion de hidrégeno actual esta distribuida segun la Tabla 2.1

Tabla 2.1. Produccion de hidrégeno a partir de las distintas fuentes.

Fuente Cantidad en billones de Nm ° por afio | Porcentaje
Gas natural 240 48
Petréleo 150 30
Carbén 90 18
Electrolisis 20 4
Total 500 100
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Ventajas frente a otros combustibles fosiles

« Alta densidad energética en base masica. Bajo peso de combustible en
los tanques de almacenamiento

« Alta disponibilidad. Se puede producir a partir de distintas materias
primas

« Elemento estable y no corrosivo

« Combustible "limpio". La combustiéon del hidrogeno con oxigeno soélo
produce agua (aunque con determinadas relaciones H/aire se producen
oxidos de nitrégeno (NOX)).

Desventajas frente a otros combustibles fésiles

- Baja densidad energética en base volumétrica. Se requieren tanques
contenedores grandes y pesados

- Transporte y almacenamiento costosos y de implementacion compleja

« Combustible secundario: se debe consumir energia para conseguirlo a
partir de las distintas materias primas (agua, biomasa, combustibles

fésiles) ya que no existe en estado elemental.

2.2.3. Obtencion de hidrégeno

En la actualidad, practicamente el 95% del hidrogeno que se produce, se
obtiene a partir de combustibles fosiles. A continuacion se detallan los métodos

de obtencién:

- Reformado con vapor de agua (steam reforming): Con este proceso el
hidrégeno se obtiene a partir de hidrocarburos, fundamentalmente del gas
natural. Si el gas natural contiene azufre se tiene que hacer una desulfuracion.
El principal componente del gas natural es metano CH, y la reaccion consiste
basicamente en separar el carbono del hidrégeno. Hay dos reformadores: el

primario y el secundario.
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En el reformador primario, los gases de HC purificados + vapor de H,O des-
ionizada son combinados en una relacién H,O: C de 2.5 a 4, correspondiendo a
una concentracion de entrada alrededor de 20-25% CH, (para una alimentacion
de gas natural)

La mezcla es precalentada alrededor de 400 °C a una presion de 20 - 30 atm e
introducida en los tubos del reactor conteniendo catalizador Ni/MgO o Ni/CaO a
alrededor de 800 °C. Alrededor del 50% de la alimentacion de CH; es

convertida en un reactor reformador primario.

El gas natural se convierte en hidrégeno y monoéxido de carbono por la

ecuacion de reformado con vapor de agua (2.3).

Después el reformador secundario, el gas de salida del reformador de vapor
primario contiene alrededor de 10-13% de CH4 que no ha reaccionado, el cual
puede ser reformado mas aun en un segundo reactor teniendo una temperatura
de entrada de alrededor de 800 °C y una temperatura de salida de 900-1000
°C, lo cual decrece el contenido de CH, a menos de 1% y se obtiene una
concentracion de salida de CO de 10-13%.

A continuacién del reformador secundario tiene lugar la reaccion de
intercambio (Water Gas Shift) (2.6). La reaccion de water gas shift se hace en

dos etapas, una a alta y otra a baja temperatura.

La etapa de alta temperatura tiene lugar a 400 °C y la de baja temperatura
tiene lugar a 200 °C, tal como se ha explicado en el apartado 2.1.3.

Posteriormente, se hace una purificacion mediante el proceso PSA (pressure
swing adsorption) y se obtiene un 99.9% de H,. El hidrogeno producido, se

almacena en tanques, que requieren gran cantidad de energia.

La mayoria del hidrégeno empleado por la industria petroquimica se genera de

esta manera. El proceso tiene una eficiencia entre el 70 y el 90%.
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- Oxidacion parcial de combustibles fosiles con defecto de O,. Se obtiene una

mezcla de hidrégeno que posteriormente se purifica. Las cantidades de
oxigeno y vapor de agua son controladas para que la gasificacion continde sin
necesidad de aporte de energia. La siguiente reaccion global representa el

proceso.

CH14+03H0+0,40, 2> 09CO+0,1CO;+Hy (2.12)

- Electrdlisis del agua: El paso de la corriente eléctrica a través del agua,

produce una disociacion entre el hidrogeno y el oxigeno, componentes de la
molécula del agua H,O. EIl hidrogeno se recoge en el catodo (polo cargado
negativamente) y el oxigeno en el &nodo. El proceso es mucho mas caro que el
reformado con vapor de agua, pero produce hidrégeno de gran pureza. Este

hidrogeno se utiliza en la industria electronica, farmacéutica o alimentaria.

H,O + energia > H, + 1/2 O, (2.13)

- Fotoelectrdlisis: Basicamente, este procedimiento aprovecha la radiacion solar

para generar la corriente eléctrica capaz de producir la disociacion del agua y

en definitiva la produccion de hidrogeno.

-Biomasa: Utilizando la biomasa como fuente de produccion de hidrégeno, éste
se puede producir por dos procedimientos fundamentalmente: gasificacion de

la biomasa o pirdlisis.

Gasificacion de biomasa: Se trata de someter a la biomasa a un proceso de
combustién incompleta entre 700 y 1200 °C. El producto resultante es un gas
combustible compuesto fundamentalmente por hidrégeno, metano y monéxido

de carbono.

Pirdlisis: Es la descomposicion térmica de la biomasa en ausencia de oxigeno,
a 500 °C. Se obtiene carbon vegetal, liquidos y gas mezcla de monédxido y

diéxido de carbono, hidrégeno e hidrocarburos ligeros.
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- Membranas de _intercambio_iénico o de electrolito polimérico _sdlido: dejan

pasar los protones (H"). Se producen las siguientes reacciones:
Anodo: H,O > 2H" + 1/2 O, + 2e-

H,O = 2H" + 1/3 O3 + 2e-
Catodo: 2H" + 2e- > H,

- Produccién fotobioldgica: Por ejemplo, la cianobacteria y las algas verdes

pueden producir hidrogeno, utilizando uUnicamente luz solar, agua e
hidrogenasa como una enzima. Actualmente, esta tecnologia esta en periodo
de investigacion y desarrollo con eficiencias de conversibn estimadas
superiores al 24%. Se han identificado mas de 400 variedades de plantas

primitivas candidatas para producir hidrégeno.

- Produccion de hidrégeno a bordo del vehiculo, a partir de metanol como
combustible, para su consumo in situ parece ser la alternativa mas idénea. El

hidrogeno puede obtenerse por tres vias cataliticas diferentes:

« Oxidacion parcial con oxigeno o aire:

CH3OH + 1/2 O, > CO, + 2 H, (2.14)

+ Reformado con vapor de agua:

CH3OH + H,O = CO, + 3 H, (2.15)

« Descomposicion:

CH3OH > CO +2 H, (2.16)

De estas tres alternativas, la oxidacion parcial (2.14), ofrece algunas ventajas
claras con respecto al reformado con vapor de agua en cuanto que utiliza aire
en vez de vapor de agua Yy es una reaccion exotérmica por lo que no requiere
un aporte de energia externa durante la operacion. Estas ventajas se

contrarrestan con la produccion de una cantidad de hidrogeno menor.
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- Produccién de hidrégeno a bordo del vehiculo, a partir de etanol como
combustible, donde se produce la siguiente reaccion:

CH3CH20H + 2H,0 - CO + CO; + 5H; (2.17)

Para este caso se produce monoxido de carbono, el cual es un veneno de la

membrana de intercambio de protones de las pilas de combustible.

La produccion del hidrégeno a partir de la materia primaria (hidrocarburos o
agua) necesita de importantes cantidades de energia. La investigacion se
centra ahora en saber si es posible el empleo de energias renovables sin
carbono: descomponer el hidrégeno del agua a partir de energia fotovoltaica,

eolica, hidraulica o geotérmica.

2.2.4. Descripcion de la pila

Las pilas de combustible son sistemas electroquimicos en los que la energia de
una reaccion quimica se convierte directamente en electricidad. A diferencia de
la pila eléctrica o bateria, una pila de combustible no se acaba ni necesita ser
recargada; funciona mientras el combustible y el oxidante le sean
suministrados desde fuera de la pila. Una pila de combustible consiste en un
anodo en el que se inyecta el combustible —comunmente hidrégeno, amoniaco
o hidracina— y un céatodo en el que se introduce un oxidante —normalmente
aire u oxigeno. Los dos electrodos de una pila de combustible estan separados

por un electrolito iénico conductor.

Su principio de funcionamiento es inverso al de una electrolisis. Por ejemplo, en
la electrélisis del agua, se separa este compuesto en sus dos componentes,
hidrégeno y oxigeno, mientras que en una pila de combustible se obtendria una

corriente eléctrica por medio de la reaccidn entre estos dos gases:

H2 (g) + Oz (g) < H,O +calor  (2.18)
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El sistema opera con dos tipos de gases, combustible y oxidante, que pasan a
través de las superficies del anodo y catodo opuestas al electrolito,
respectivamente, y generan energia eléctrica por oxidacion electroquimica del
combustible, generalmente hidrégeno, y la reduccion electroquimica del
oxidante, normalmente oxigeno.

Se transforma entonces la energia quimica, almacenada en el enlace H-H de la
molécula H;, en energia eléctricay vapor de agua.

La forma mas simple de reducir las emisiones de CO, producidas por el trafico
rodado es aumentar la eficiencia de los motores desde sus niveles actuales de
12 — 15% mediante la mejora de los disefios de los motores de combustion y la
estructura del propio vehiculo. Ademas, estd surgiendo con fuerza una
tecnologia alternativa, basada en un motor eléctrico alimentado por una pila de
combustible. Este concepto nuevo ofrece ventajas sustanciales sobre la
tecnologia clasica de combustion, no solamente por el aumento de la eficiencia
hasta niveles de 30-40% sino también porque la Unica emisién producida es
vapor de agua, (Fierro y cols. www). De forma global, los automdviles que
utilizan H, como combustible son 22% mas eficientes que los movidos por
gasolina.

Las pilas de combustible estan constituidas por un conjunto de celdas apiladas,
cada una de las cuales posee un anodo o electrodo negativo y un catodo o
electrodo positivo, separados por un electrolito que facilita la transferencia
ionica entre los electrodos. Cada una de las sustancias que participan en la
reaccion es alimentada a un electrodo distinto. Asi, el combustible,
generalmente rico en hidrégeno, es alimentado de forma continua al &nodo, y el
oxidante, normalmente el oxigeno del aire, al catodo. Alli los reactivos se

transforman electroquimicamente, de acuerdo con las semirreacciones:
Anodo: H, > 2H +2¢
Cétodo: 2H" + 1/2 O, + 2e- > H,0

Se genera de esta forma una corriente eléctrica entre ambos electrodos que, a

diferencia de lo que ocurre en una pila o bateria convencional, no se agota con
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el tiempo de funcionamiento, sino que se prolonga mientras continte el

suministro de los reactivos.

El rendimiento de la reaccion viene determinado por la ecuacion de Nernst:

E=E°- (RT)/(nF) * InK

Donde Eo (1.229 V) es el potencial estandar, R la constante de los gases (8.31
J/IKmol), T la temperatura absoluta (K) y F la constante de Faraday (96.480
J/Vmol)

El rendimiento real de la pila puede calcularse considerando las siguientes

pérdidas:

-polarizacién por concentraciéon
-polarizacién por activacion

-polarizaciéon 6hmica

Dependiendo del tipo de pilas de combustible, se obtienen eficacias entre un 35
% hasta un 60 %. El problema actual reside en la duracién de las pilas y en los
costes. Aunque las pilas de combustible se conocen hace mas de 150 afios,
s6lo en las ultimas dos décadas han sido reconocidas como una de las
tecnologias mas prometedoras de produccion de energia. El Programa del
Departamento de Energia de los Estados Unidos junto con instituciones de
otros paises, llevan invirtiendo desde hace tiempo en estas tecnologias. No
obstante, aun se esta investigando en la resolucion de aspectos técnicos que

afectan a la corrosion y fiabilidad de algunos de los componentes.

Los sistemas de pilas de combustible se caracterizan por sus reducidas
emisiones. Si solo se utiliza hidrégeno (derivado de fuentes renovables) como
combustible en las celdas, se obtendra vapor de agua y electricidad. La
utilizacibn de hidrocarburos para la produccién de hidrégeno eliminaria
practicamente las emisiones de Oxidos de nitrdgeno y mondéxido de carbono.
Considerando que sus eficacias son potencialmente superiores a las de los
motores de combustion interna, las emisiones de dioxido de carbono se verian

ademas reducidas.
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Las pilas de combustible pueden ofrecer la respuesta a diversos requerimientos
energéticos. La eficacia de estos dispositivos no depende del tamafio como
sucede en otros sistemas energéticos. Este hecho permite su aplicacion en
sistemas de energia miniaturizados y portatiles. Su eficacia es potencialmente
superior a cualquier otro sistema, haciendo las particularmente atractivas para
aplicaciones estaticas de alta o baja energia. Ademas, las pilas de combustible

suponen actualmente una esperanza real dentro del mercado del transporte.

2.2.5. Tipos de pilas

Las pilas de combustible se clasifican por el tipo de electrolito empleado.
Dependiendo del electrolito, se produciran diferentes reacciones quimicas en la
propia pila, asi como diferentes agentes cataliticos, intervalos de temperatura,
combustible requerido y algunos otros factores. Estas caracteristicas, a su vez,
determinan el tipo de aplicaciones para las que son mas apropiadas estas
pilas. Actualmente se estéa investigando en varios tipos de pilas de combustible,
con sus ventajas, limitaciones, y posibles aplicaciones. Entre las mas

prometedoras se encuentran:

- Membrana polimérica (PEM)

- Acido fosférico (PAFC)

- Conversién directa de metanol (DMFC)
- Alcalina (AFC)

- Carbonato fundido (MFCF)

- Oxido sélido (SOFC)

- Reversible (Regenerativa)

Membrana polimérica (PEM)

Las pilas de membrana polimérica (PEM), también Illamadas pilas de
combustible de membrana de intercambio de protones, proporcionan una
densidad energética elevada y tienen la ventaja de ser ligeras y tener un
tamafo pequefio, si se las compara con otras pilas. Las pilas PEM usan como
electrolito un polimero solido y electrodos porosos de carbono que contienen

un catalizador de platino. Necesitan hidrégeno y oxigeno, y no requieren el uso
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de fluidos corrosivos como otras pilas de combustible. Normalmente usan
hidrégeno puro como combustible almacenado en depdsitos o convertidores

incorporados.

Las pilas de membrana de electrolito polimero operan a relativamente bajas
temperaturas (80 °C). Esto permite que arranquen rapidamente al necesitar
menos tiempo de calentamiento. Esto representa una ventaja, ya que supone
menor desgaste entre los componentes del sistema, y por tanto aumenta la
duracion del mismo. Estas pilas operan con un catalizador de platino, lo que
encarece mucho el sistema. Ademds, el catalizador de platino es
extremadamente sensible a la contaminacioén por CO, por lo que es necesario

utilizar un reactor adicional para reducir el nivel de CO en el gas combustible.

La concentracion de CO no puede ser mayor de 40 ppm, es decir 40 mg/L.

Este problema se agudiza cuando el hidrégeno empleado proviene de un
combustible de alcohol o de hidrocarburo. Actualmente, se estan estudiando
reemplazar estos catalizadores por los de platino/rutenio, que presentan mas

resistencia a la contaminacion por CO.

Las pilas PEM se usan fundamentalmente para aplicaciones en el transporte e
instalaciones estacionarias. Debido a su rapidez para el arranque, baja
sensibilidad a la orientacién, y su relacion favorable entre peso y energia
producida, las pilas de combustible PEM son especialmente adecuadas para su

uso en vehiculos de pasajeros, como por ejemplo coches y autobuses.

Un obstaculo importante para el uso de estas pilas en vehiculos es el
almacenamiento del hidrégeno. La mayoria de los vehiculos que funcionan con
hidrogeno deben almacenarlo en el propio vehiculo en forma de gas
comprimido dentro de depositos presurizados. Debido a la baja densidad
energética del hidrogeno, es dificil almacenar suficiente hidrogeno a bordo para
conseguir que los vehiculos tengan la misma autonomia que los que usan

gasolina (entre 200 y 250 km).
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Combustibles liquidos de alta densidad tales como metanol, etanol, gas natural,
gas licuado de petréleo y gasolina, pueden usarse como combustible, pero
entonces los vehiculos deben de contar con un procesador de combustible a
bordo para convertir el metanol u otro componente liquido en hidrogeno. Esto
incrementa los costes y las necesidades de mantenimiento. Aunque el
procesador también desprende dioxido de carbono (un gas de efecto
invernadero), la cantidad desprendida es menor que la de los motores

convencionales de gasolina.
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Figura 2.4 Esquema de la pila de combustible PEM

Como se ha explicado previamente, la utilizacion de un catalizador de platino
con lleva limitar la concentracién de CO en el gas combustible. Para evitar la
inactivacion irreversible por el monoxido de carbono se realiza una purificacién
a la corriente de entrada al proceso catalitico eliminando el mondéxido de
carbono mediante la reaccion de metanacion. Mediante la cual se obtiene

metano y agua a partir de monéxido de carbono e hidrégeno.

Otras alternativas para la eliminacion del CO para las pilas de membrana
polimérica, es la difusibn en membranas de paladio, reactores de oxidacion

catalitica y la oxidacion preferencial.

La oxidacion preferencial opera en intervalos de 130 — 200 °C, se usan como
catalizadores metales nobles como Pt, Pd y Ru. La alta actividad y selectividad
favorece este método, ademas de que la velocidad espacial es mas alta que
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para la metanacion. Las desventajas de este método es su naturaleza
exotérmica, que el intervalo de temperaturas esta limitado, se pierde 1% de
rendimiento a vapor de agua, un enfriamiento efectivo, la selectividad del
meétodo no puede ser del 100% por tanto a aparte de la oxidacion del CO se
produce la oxidacién del hidrégeno y entonces se produce pérdida de producto
deseado. La pérdida de hidrogeno hace que este método no sea muy atractivo.
La instrumentacion y control del proceso complejo tiene relativamente altos

requerimientos.

Acido fosférico (PAFC)

Estas pilas utilizan acido fosforico liquido como electrolito y electrodos de

carbono poroso que contienen un catalizador de platino.

La pila de combustible de acido fosférico (PAFC) es considerada como la
primera generacion de pilas de combustible modernas. Es uno de los tipos de
pilas de combustible mas desarrollados y el mas usado en la actualidad
(existen mas de 200 unidades en uso actualmente). Este tipo de pila se usa
normalmente en la generacion de energia estacionaria, pero también se ha

usado en vehiculos pesados, como los autobuses urbanos.

Las pilas PAFC son menos sensibles a la contaminacion del CO que las pilas
PEM. Presentan una eficacia del 85% cuando se utilizan como generadores de
energia eléctrica y caldrica, pero son menos eficaces cuando generan solo
energia eléctrica (entre el 37 y el 42%). La diferencia en su eficacia con las
plantas energéticas de combustion (33 a 35%) es muy pequeiia. Las pilas
PAFC también producen menos energia que otras pilas a igualdad de peso y
volumen. Por este motivo, estas pilas nhormalmente presentan gran tamafo y
peso y son mas caras. Analogamente que las PEM, estas pilas necesitan un
catalizador de platino, lo que incrementa su coste. Una pila de combustible de

acido fosforico cuesta normalmente entre 3.500 y 4.000 € por kilovatio.
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Figura 2.5 Esquema de la pila de combustible de acido fosforico.

Conversion directa de metanol (DMFEC)

La mayoria de las pilas de combustible funcionan con hidrégeno, que se puede
suministrar directamente en el sistema de la pila, o ser generado dentro de la
propia pila convirtiendo combustibles ricos en hidrégeno (como por ejemplo el
metanol, etanol y los hidrocarburos). Sin embargo, las pilas de combustible de
metanol directo (DMFC), funcionan con metanol puro mezclado con vapor de

agua y suministrarlo directamente al anodo de la pila.

Las pilas de combustible de metanol directo, no tienen muchos de los
problemas de almacenamiento que tienen otras pilas, ya que el metanol tiene
mayor densidad energética que el hidrogeno (aunque menos que la gasolina).
El metanol, al ser liqguido como la gasolina, es también mas facil de transportar

y suministrar al publico usando la infraestructura ya existente.

La tecnologia de la pila de combustible de metanol directo es relativamente
nueva si se compara con la de otras pilas de combustible que funcionan con
hidrégeno, y su investigacion y desarrollo va 3 6 4 afios por detras de las otras
pilas de combustible.
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Alcalina (AFC)

Las pilas de combustible alcalinas (AFC) fueron una de las primeras pilas de
combustible en ser desarrolladas, y el primer tipo usado de forma extensiva en
el programa espacial de Estados Unidos para producir energia eléctrica y agua
a bordo de las naves espaciales. Estas pilas de combustible utilizan una
solucion de hidroxido de potasio en agua como electrolito y pueden usar una
gran variedad de metales no preciosos como catalizadores en el anodo y el
catodo. Las pilas AFC de altas temperaturas pueden funcionar a temperaturas
entre 100 y 250 °C. No obstante, disefios mas modernos de estas pilas

funcionan a temperaturas mas bajas, entre 23 y 70 °C aproximadamente.

Las pilas AFC son de alto rendimiento debido a la velocidad a la que tienen
lugar las reacciones que se producen en ellas. También son muy eficientes,

alcanzando un 60% de rendimiento en aplicaciones espaciales.

Su desventaja reside en su sensibilidad a la contaminacion por diéxido de
carbono (CO,). De hecho, incluso una pequefa cantidad de CO, en el aire
puede afectar el funcionamiento de la pila, haciendo necesario purificar tanto el
hidrégeno como el oxigeno utilizados. Este proceso de purificacion incrementa
el coste de la pila, y ademéas duran menos debido a la susceptibilidad que

presentan a este tipo de contaminacion.

En ambientes como el espacio o el fondo del mar, esta desventaja no tiene
lugar. Sin embargo, para competir en mercados mas generales, estas pilas de
combustible tendrdn que hacerse mas rentables. Las pilas AFC han
demostrado ser suficientemente estables durante mas de 8.000 horas de
funcionamiento. Para ser viables desde el punto de vista econdémico en
aplicaciones Utiles a gran escala, tienen que superar las 40.000 horas.
Posiblemente, éste es el obstaculo mas significativo para la comercializacion

de esta tecnologia.
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ALKALINE FUEL CELL
Electrical Current
B 2
Hydrogen In Creygen In
- T & <=0,
G '
- E-"{":'
.
? OH" E'{:":I
H:EO ff—
I E..
Water and - e
Heat Out 4 - -
l : Y
J\’ﬁunuz:u::hs:’IIr | \‘Cathnde
Electrolyte

Figura 2.6 Esquema de pila de combustible de AFC.

Carbonato fundido (MCFC)

Las pilas de combustible de carbonato fundido (MCFC) se estan desarrollando
en la actualidad para plantas de energia de carbon en la produccion de
electricidad. Las pilas MCFC son pilas de combustible de alta temperatura que
utilizan un electrolito compuesto de una mezcla de sales de carbonato fundidas
dispersas en una matriz ceramica porosa y quimicamente inerte de oxido de
litio-aluminio. Dado que operan a temperaturas extremadamente altas de entre
600 y 650 °C, se pueden utilizar en el anodo y los catodos metales que no sean

nobles como catalizadores, lo que reduce los costes.

Las pilas MCFC son mas eficientes y cuestan menos que las pilas de acido
fosforico. Estas pilas pueden tener un rendimiento de aproximadamente el
60%, considerablemente mas alto que las plantas de pilas de acido fosforico
gue solo obtienen entre un 37 y un 42% de rendimiento. Cuando el calor que se
desprende es captado y utilizado, el rendimiento total del combustible puede

ser de hasta un 85%.

Al contrario que las pilas alcalinas, de &cido fosférico y de membrana de
electrolito polimero, las pilas MCFC no necesitan un reformador externo para
convertir en hidrégeno combustibles de energia mas densa. Debido a las altas

temperaturas a las que operan, estos combustibles se convierten en hidrégeno
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dentro de la propia pila de combustible mediante un proceso que se denomina

conversion interna, lo que también reduce costes.

Las pilas de carbonato fundido no son propensas a la contaminacion por
monoxido o diéxido de carbono (pueden incluso usar 6xidos de carbono como
combustible), permitiendo que se puedan usar en ellas como combustible
gases fabricados del carbon. Aungue son mas resistentes a las impurezas que
otros tipos de pilas, los cientificos estan buscando formas de hacer la pila
MCFC suficientemente resistente a las impurezas procedentes del carbdn,
como pueden ser el azufre y las particulas.

La desventaja mas importante de la tecnologia existente de MCFC es la
duracion. Las altas temperaturas a las que operan estas pilas y el electrolito
corrosivo que se utiliza en ellas, hacen que sus componentes se deterioren,
reduciendo la duracion de la pila. Los cientificos estan buscando materiales
resistentes a la corrosion para fabricar los componentes, asi como disefios que

aumenten la duracion de la pila sin hacer que disminuya su rendimiento.
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Figura 2.7 Esquema de pila de combustible de MCFC.
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Oxido so6lido (SOFC)

Las pilas de combustible de 6xido solido (SOFC) usan como electrolito un
componente de ceramica duro y no poroso. Al ser el electrolito solido, las pilas
no se tienen que construir con una configuracién laminar, como ocurre con las
otras pilas. Se espera que las pilas SOFC tengan un rendimiento en la
conversion de combustible en electricidad de entre el 50-60%. En aplicaciones
cuya finalidad es captar y utilizar el calor que desprende el sistema
(cogeneracion), el rendimiento total del combustible puede llegar hasta el 80-
85%.

Las pilas de 6xido sdlido operan a temperaturas muy elevadas (alrededor de
los 1000 °C). Las elevadas temperaturas hacen que no sea necesario utilizar
metales nobles como catalizadores, reduciendo el coste. También permite a la
pila SOFC convertir los combustibles internamente, lo que supone la posibilidad
de usar diferentes combustibles y reduce el coste asociado que supone afiadir

un convertidor al sistema.

Estas pilas también son las mas resistentes al azufre. Ademas, no se
contaminan con monoxido de carbono (CO), que puede incluso ser utilizado
como combustible. Esto permite el uso en estas pilas de gases procedentes del

carbon.

Las elevadas temperaturas tienen desventajas: su arranque es lento y
necesitan abundante proteccion para evitar que el calor se escape y para
proteger al personal que trabaja con ellas, lo que puede ser aceptable para
algun tipo de aplicaciones, pero no para el transporte y para algunos aparatos
portatiles. Las altas temperaturas afectan también a la duracion de los
materiales que se utilizan. El desarrollo de materiales a bajo precio y de larga
duracion a las temperaturas a las que funciona la pila, es la clave del reto

tecnoldgico al que se somete esta tecnologia.

Los cientificos estan estudiando en la actualidad el potencial para desarrollar
pilas SOFC que funcionen a 800 °C o menos, que tengan menos problemas de

duracion y que cuesten menos. Las pilas SOFC a temperaturas mas bajas
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producen menos electricidad, y no se han encontrado materiales para estas

pilas que funcionen a este intervalo de temperaturas.

SOFC FUEL CELL

Electrical Current

Fuel In e Airln
[~ -t"..:_.‘:I
- o ‘. _
d .k
(0
Ha | =
Oz
o=
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Fuel and H Gases
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=
= ¢ I
ﬁ’&nu::u::la.e"'r Cathode
Electrolyte

Figura 2.8 Esquema de la pila de combustible de SOFC.

Pilas de combustible reversibles (regenerativas)

Las pilas de combustible reversibles producen electricidad a partir del
hidrogeno y el oxigeno y generan calor y agua como bioproductos, al igual que
otras pilas de combustible. No obstante, las pilas de combustible regenerativas
pueden usar también electricidad procedente de la energia solar o de otra
fuente para dividir el exceso de agua en combustible de oxigeno e hidrégeno
(este proceso se llama electrélisis). Este es un tipo de pila relativamente nuevo
que esta siendo desarrollado por la NASA y otros grupos de investigacion.

En la Tabla 2.2, se presentan a modo de resumen las caracteristicas mas

importantes de las pilas de combustible.

Tabla 2.2. Principales caracteristicas de las pilas de combustible.
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Electrolito
Tipo Temperatura | »,jicaciones Ventajas Desventajas
(°C) p J J
Combustible
Nafion Las pilas son ligeras y .
60-100 pequefio tamafio. Baja Sensible a !@1
H temperatura, arranque concentracion de
2 Transporte, : g - arrang q CO (40 ppm). La
poliméricas equipos rapido. Menos tiempo de baja temperatura
Dy calentamiento. Electrolito .
(PEM) portatiles 1 o requiere
ey solido (reduce corrosion, .
y electricidad. catalizadores muy
fugas, entre otras). Buena .

" . activos y por tanto
relacion peso y energia caros (Pt) y Hy puro
producida. y Mz puro.

KOH (aq.) Alto rendimiento. e
; 90-100 . Suficientemente estables. Alta senS|b_|I|dad al
alcalinas Militares y . . CO,. Requiere
H, ) Mejores prestaciones de e
(AFC) espaciales. : : L eliminar el CO, de
corriente debido a su rapida . ;

L, . aire y combustible.

reaccion catodica.
H:PO,
175-200 Menos sensible a la Produpe menos
H, concentracion de CO. energla que otras
de &cido Eficiencia de hasta un 85% \r/)(ljlﬁlsrr(lieenlgual pesoy
fosférico Electricidad (con cogeneracion de calor y o
e - Catalizador de Pt.
(PAFC) electricidad). Posibilidad de Corri .
: orriente y potencia
usar H, impuro como bai
. ajas. Pesoy
combustible. ~
tamarnio elevados.
carbonatos Mas eficientes. Cuestan
Li, Na, K menos que las PAFC. No
600-1000 necesita un reformador Electrolito corrosivo.
de H., externo debido a las altas Las altas
carbonatos Electricidad temperaturas. No son temperaturas
fundidos sensibles al CO y CO,. aumentan la
(MCFC) Resistente a impurezas de corrosion y ruptura
azufre y particulas. de componentes
Catalizador mas barato que
Pt.
(Zr,Y)O, Arranque lento.
800-1000 Proteccion para
H, Muy altas temperaturas. M&s | evitar que el calor
de 6xido resistentes al azufre y poco escape. Menos
sélido Electricidad sensibles al CO. El electrolito | duracion del
SOEC sélido reduce corrosion y material. Las altas
( ) fugas entre otros. Catalizador | temperaturas
mas barato que Pt. facilitan la ruptura de
componentes (sellos
entre otros)
Conversion Nafion Transporte Combustible liquido, mas
directa de 60-100 equi cF))s ' cercano a la tecnologia
metanol CH5;OH pgrtgtile’s actual, mas las ventajas de
DMEC y electricidad las PEM. No hay problemas
( ) " | de almacenamiento.
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2.2.6. Aplicaciones, ventajas y desventajas

Las aplicaciones de las pilas de combustible pueden abarcar una amplia
variedad de productos: desde dispositivos portétiles (teléfonos moviles,
ordenadores, pequefios electrodomésticos), donde las pilas empleadas son de
pequefio tamafo, pasando por aplicaciones moviles como vehiculos de todo
tipo (coches, autobuses y barcos), hasta generadores de calor y energia en
aplicaciones estacionarias para empresas, hospitales y zonas residenciales

entre otros.

Se ha previsto que los futuros sistemas energéticos dispondran de conversores
mejorados de energia convencional basados en el hidrogeno (motores de
combustion interna, motores de Stirling o turbinas), asi como otros vectores
energéticos (calor y electricidad producidos directamente a partir de energia

renovable y biocarburantes para el transporte).

Los principales usos que pueden tener las pilas de combustible son: industria
militar, dispositivos portatiles, abastecimiento energético en viviendas, misiones

espaciales, generacion de energia a gran escala y transporte.

Una aplicacion en el transporte es que para la muestra internacional de
Zaragoza 2008 se pusieron en funcionamiento tres minibuses, un autobus,
cinco scooter y 20 bicicletas que funciona con pila de combustible. Ademas se
puso en funcionamiento la primera estacion suministradora de hidrégeno de

Espana.

A continuacion se detallan las ventajas de las pilas de combustible, dentro de

las cuales destacan los beneficios medioambientales.
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- Beneficios medioambientales

a) Altas eficiencias en la utilizacion del combustible. El hecho de la
conversion directa del combustible a energia a través de una reaccion
electroquimica, hace que las pilas de combustible puedan producir mas energia
con la misma cantidad de combustible si lo comparamos con una combustién
tradicional. El proceso directo hace que las eficiencias puedan alcanzar entre
30% y 90%, dependiendo del sistema de pila de combustible y ademas se
puede emplear el calor adicional producido. La generaciéon de energia basada
en la combustién convierte previamente el combustible en calor, limitAndose el
proceso a la ley de Carnot de la Termodinamica y después a energia
mecanica, la cual produce movimiento o conduce a que las turbinas produzcan
energia. Los pasos adicionales implicados en la combustion hacen que la
energia escape en forma de calor, friccion y otras pérdidas de conversion,
provocando una disminucion de la eficiencia del proceso global.
Las pilas de combustible al no ser maquinas térmicas, su rendimiento no se
limita por el ciclo de Carnot y se puede alcanzar tedricamente el 100%.
Unicamente las limitaciones en el aprovechamiento de la energia generada y

en los materiales empleados en su construccion impiden alcanzar este valor.

b) Emision cero de contaminantes. Cuando el combustible es hidrogeno,
los productos obtenidos en la reaccién electroquimica catalizada de la pila de
combustible entre el hidrogeno y el oxigeno son agua, calor y electricidad, en
lugar de di6éxido de carbono, 6xidos de nitrogeno, oxidos de azufre y otras
particulas inherentes a la combustion de combustibles fosiles. Para extraer
hidrogeno puro, los combustibles fésiles deben pasar primero por un
reformador. En este proceso las emisiones de dioxido de carbono, oxidos de
nitrogeno, oxidos de azufre y otros contaminantes, son solamente una fraccion

de aquellos producidos en la combustién de la misma cantidad de combustible.

c) Reduccion del peligro medioambiental inherente de las industrias
extractivas. Las pilas de combustible no producen el deterioro ambiental
asociado a la extraccion de combustibles fésiles de la Tierra cuando el
hidrégeno es producido a partir de fuentes renovables. Si se produce un
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escape de hidrégeno, éste se evaporara de forma instantanea debido a que es
mas ligero que el aire. Esta seria una solucién para paliar el draméatico legado
que ha sido dejado en nuestro planeta debido a las perforaciones petroliferas,

el transporte, el refino y los productos de deshecho asociados.

d) Funcionamiento silencioso. Al carecer de partes moéviles, se ha
estimado que el nivel de ruido a 30 m de una pila de combustible de tamarfio
medio es Unicamente de 55 decibelios. Es por ello que podrian usarse pilas de

combustible en recintos urbanos.

De acuerdo a la Tabla 2.3. que presenta los decibelios encontrados en distintos

lugares, 55 dB corresponde a una sensacion poco ruidosa.

Tabla 2.3. Decibelios encontrados en distintos lugares y la sensacion que

producen.
Lugar Decibelios (dB) Sensacion
Bodega/ Estudio de TV 20 Silencioso
Dormitorio 30
Cocina 40 Poco ruidoso
Aula 50
Oficina 60
Centro comercial 70 Ruidoso
Calle con trafico 80
Taller de chapa 90-100 Muy ruidoso
Aeropuerto 100-120 Intolerable

- Beneficios en la ingenieria de pilas de combustible

a) Admision de diversos combustibles. Cualquier combustible si incluye
hidrogeno en su composicién puede ser reformado. Pueden emplearse para

este proceso por ejemplo gas natural, carbon gasificado, gaséleo o metanol.
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b) Altas densidades energéticas. La cantidad de energia que puede
generar una pila de combustible con un volumen determinado es normalmente
dada en kWh/litro. Estos nameros continlan aumentando conforme se realizan

nuevas investigaciones y desarrollos asociados de los productos respectivos.

c) Bajas temperaturas y presiones de operacion. Las pilas de
combustible dependiendo del tipo de éstas, operan desde 80 °C a mas de 1000
°C. Estos numeros parecen ser altos, pero hay que pensar que la temperatura
dentro de los vehiculos con motores de combustion interna pueden alcanzar
mas de 2.300 °C.

d) Flexibilidad de emplazamiento. Las celdas de combustible, con su
inherente operatividad sin ruidos, emision cero y requerimientos minimos,
pueden ser instaladas en multitud de lugares, de interior o exterior,

residenciales, industriales o comerciales.

e) Capacidad de cogeneracion. Cuando se captura el calor residual
generado por la reaccion electroquimica de la pila de combustible, éste puede
emplearse por ejemplo para calentar agua o en aplicaciones espaciales para
calentar la nave. Con las capacidades de cogeneracion, la eficiencia de una
pila de combustible puede alcanzar el 90%.

f) Rapida respuesta a variaciones de carga. Para recibir energia
adicional de la celda de combustible, se debe introducir mas combustible en el
sistema. La respuesta de la carga en la celda es anéloga a la presién que se

realice en el acelerador de nuestro vehiculo, a mas combustible, méas energia.

g) Caracter modular. La construccion modular supone una menor
dependencia de la economia de escala. La disponibilidad de las pilas de
combustible como modulos independientes supone una ventaja adicional, ya
que un cambio de escala en la potencia requerida se consigue facilmente

mediante la interconexién de moédulos

h) Simplicidad del dispositivo. Las pilas de combustible carecen de

partes moviles. La falta de movimiento permite un disefio mas simple, una
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mayor fiabilidad y operatividad y un sistema que eS menos propenso a

estropearse.

. Sequridad energética

El hidrogeno usado como combustible en las pilas de combustible puede ser
producido a nivel doméstico a través del reformado de gas natural, electrolisis
del agua o fuentes renovables como edlicas o fotovoltaicas. La generacion de
energia a este nivel evita la dependencia de fuentes extranjeras que pueden
localizarse en regiones del mundo inestables.

El rapido consumo de los combustibles fésiles, que la sociedad moderna
requiere para el nivel de vida actual, estd acabando con unos recursos
limitados. La utilizacion del hidrogeno, el elemento mas abundante en el
Universo, es ilimitada. La transicion hacia una economia del hidrégeno es

posible y evitaria los problemas asociados al agotamiento del petréleo.

- Independencia de la red de suministro enerqgético

Un sistema de pilas de combustible residencial, permite una independencia a
sus habitantes respecto a la red de suministro eléctrico, la cual puede tener
irregularidades. Una de éstas, serian los cortes de corriente que pueden causar
dafios importantes a sistemas informaticos, a equipamientos electronicos y en

general a la calidad de vida de las personas.

. Pilas de combustible frente a baterias tradicionales

Las celdas de combustible ofrecen una reduccidén en el peso y en el tamafio
para la misma cantidad de energia disponible respecto a las baterias
tradicionales.

Para incrementar la energia en una pila de combustible, simplemente debe
introducirse mas cantidad de combustible en el dispositivo. Para aumentar la
energia de una bateria, se deben adicionar méas baterias viéndose
incrementado el coste, el peso y la complejidad del sistema. Una pila de
combustible nunca se agota, mientras haya combustible contindia produciendo

electricidad. Cuando una bateria se agota debe experimentar un largo e
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inconveniente tiempo de recarga para reemplazar la electricidad gastada.
Dependiendo de donde se genere la electricidad, la contaminacion, los costes y
los problemas en cuanto a la eficiencia se transfieren desde el emplazamiento

de las baterias a la planta generadora central.

A continuacion se enumeran las desventajas de las pilas de combustible:

La produccién del hidrégeno resulta muy costosa al no ser éste una

fuente primaria.

+ La obtencion del hidrogeno puro supone un precio elevado.

« Alto coste destinado a los sistemas de almacenamiento y suministro (de
hidrogeno, metanol o gas natural).

+ Elevado peso de las pilas de combustible para los prototipos actuales

« Elevado gasto energético para licuar el hidrégeno.

« La produccién de algunos componentes, al no efectuarse a gran escala,
implica un coste elevado. Se estima que un coche con pila de
combustible cuesta un 30 % méas que uno de gasolina o diesel con
prestaciones similares.

« Tecnologia emergente. Determinados problemas aun no resueltos
afectan al funcionamiento de las pilas de combustible, especialmente en
lo que respecta a su vida util, lo que repercute en su comercializacion.

- Al tratarse de una tecnologia en desarrollo y contar todavia con una baja
demanda de unidades, su precio no puede, hoy en dia, competir con el
de las tecnologias convencionales. Es de esperar que, conforme la
demanda se incremente, los precios se vayan equiparando.

« Sensibilidad hacia los venenos cataliticos. Los electrodos empleados

incorporan catalizadores para favorecer el desarrollo de las reacciones

electroquimicas. El contacto de estas sustancias con los llamados
venenos cataliticos, tales como el mondxido de azufre u otros
compuestos de azufre, o el monoxido de carbono provocan su
inactivacion irreversible. En la actualidad se esta estudiando la

sustitucion de estos catalizadores por materiales mas resistentes.
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2.3 Procesos Fischer- Tropsch

Los procesos de Fischer-Tropsch se basan en una reaccion principal de
monoxido de carbono e hidrogeno para obtener gasolinas de cinco a doce

carbonos ademas de alquenos, alcanos y oxigenados.

Las reacciones que tienen lugar son:
» Para alcanos
nCO + (2n+1)H, > CyHane2 + N HO (2.19)
Se trata de la reaccion de formacion de alcanos de forma general que también
incluye el metano.

» Para alquenos

nCO + 2nH, = C,H,, +n H,O (2.20)
« Water Gas Shift
CO +H,0 < CO, + H>» (2.6)

Al reaccionar el monéxido de carbono con el hidrégeno puede dar esas
reacciones que son las principales y también da la reaccion de metanacion

dando un alcano el metano.

Una de las caracteristicas que describen el proceso de Fischer- Tropsch es el
tipo de catalizador que se utilice, se utiliza un catalizador de hierro o cobalto
debido a su actividad y selectividad. Otra caracteristica es el tipo de reactor y
dependiendo del tipo de reactor se utilizara una alimentacion, una temperatura,

una presion y una determinada cantidad de catalizador.

A continuacion, se muestra en la Tabla 2.4 las caracteristicas para los tres tipos

de reactores que se utilizan en la sintesis de Fischer -Tropsch.
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Tabla 2.4 Reactores utilizados, condiciones de operacion y productos obtenidos

en la sintesis de Fischer-Tropsch.

Reactor

de lecho fijo Re.actor Reactor

multitubular Riser “Slurry”
Dimensiones
Longitud del reactor (m) 12 46 22
Diametro del reactor (m) - 2.3 5
Didmetro del tubo (m) 0.05 - -
Numero de tubos >2000 - -
Catalizador 1-3 mm 40-150 ym | 50 um
Condiciones
Temperatura a la entrada (K) 496 593 533
Temperatura a la salida (K) 509 598 538
Presion (bar) 25 23 15
Relacion de alimentacion H,/CO 1.7 2.54 0.6
Conversion (%) 60-66 85 87
Productos (% en peso)
Metano 2.0 10.0 6.8
Eteno 0.1 4.0 1.6
Etano 1.8 4.0 2.8
Propeno 2.7 12.0 7.5
Propano 1.7 2.0 1.8
Buteno 2.8 9.0 6.2
Butano 1.7 2.0 1.8
Gasolina (Cs-C131) 18.0 40.0 18.6
Diesel (C12-C1g) 14.0 7.0 14.3
Ceras (C14) 52.0 4.0 37.6
Oxigenados 3.2 6.0 1.0
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El producto obtenido a la salida de un reactor de Fischer-Tropsch consiste en
una mezcla de hidrocarburos con una distribucibn muy amplia de pesos
moleculares, que van desde los gases hasta las ceras pasando por la gasolina,
el keroseno y el gasoleo. La naturaleza y proporcion de los productos depende
del tipo de reactor y del catalizador. En general los procesos que operan a alta
temperatura producen mayoritariamente gasolinas olefinicas, mientras que los

de baja temperatura generan sobre todo gasoleos parafinicos.

Siempre es necesaria una etapa ultima de hidrotratamiento para que los
productos alcancen la calidad exigida por el mercado. La principal aplicacion de

estos productos es como combustible.

2.4 Sintesis de metanol

El metanol se obtiene a través de las siguientes reacciones:

CO + 2H, <> CH3 OH AH,gs = -90, 8 kd/mol (2.21)
CO, +3H, «» CHs OH +H,0 AHaes = -49, 8 kdimol  (2.22)
CO, +H, < CO +H,0 AHags = 41 kJ/mol (2.23)

Estas reacciones son las principales para la produccion de metanol. Pero se
producen también otras reacciones que dan subproductos, es decir, productos
gue en principio no son deseados. Dos de ellas son las reacciones de

metanacion del monoxido de carbono y diéxido de carbono.

55



Procesos industriales en los que se aplica la metanacion

Las condiciones del proceso son:

» Alimentacion ideal: 70% de H,, 14.19% de CO, 13.4% de CO,,
2.41% de CHa.
Esta es la alimentacion ideal, pero se puede introducir cualquier
alimentacion que cumpla la siguiente ecuacion:
S = ([Hz] - [CO2])/ ([CQ] + [CO2])
Para que la alimentacion sea adecuada, S debe ser igual a 2. Si es
menor de dos hay un déficit de hidrogeno y si es mayor de 2 hay
un exceso de hidrogeno.

* En el proceso actual la presion utilizada es 50 bar, la temperatura
es 500 K y el catalizador es Cu/ZnO/Al,Os.

Las reacciones que dan los subproductos en la sintesis de metanol son:

1. Alcoholes superiores formados por catalisis con trazas de

alcali.

NCO + 2n Hz <> CNH 2041 OH + (N-1)H,0 (2.24)

2. Hidrocarburos y ceras formados por catélisis con trazas de

Fe, Coy Ni, segun el proceso F-T.

CO + 3 Hy <> CH4 + H,O (Reaccidon de metanacion del CO) (2.8)
CO;, + 4H; <> CH4 + 2H,0 (Reaccidon de metanacion del CO,) (2.9)
nCo + (2n-1) H, <« C Hsn:2 + NH,O (225)
3. Esteres

(CH20)a¢s+ (RCHO)4qs <« CH3COOR (2.26)
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4. Dimetiléter

2 CO + 4 Hy « CH3-O-CH3 + H,O (2.27)
5. Cetonas

RCH>CH,OH < RCH,CHO + H» (2.28)
RCH,CHO < RCH,COCHRCH3+ Og44s (2.29)

Los usos del metanol incluyen acido acético, metil formato, alcoholes, metil
terbutil eter, metil cloruro, formaldehido, metil aminas, metil metacrilato,

dimetiltereftalto, eteno y propeno entre otros.

2.5 Produccion de gas natural sintético a partir de carbon

El aumento del precio de gas natural y las bajas reservas de gas natural, menor
dependencia del suministro de energia y la posibilidad de reducir las emisiones
de gases de efecto invernadero, motivan el uso de carbon para producir gas
natural sintético (SNG), ademas de las grandes reservas de carbon que
existen.

La produccion de SNG mediante un proceso termo-quimico requiere varias

etapas de conversién como se describe en la Figura 2.8.

Ceal,
Biomass Fuel
E '| TG C e [
| Gas cleaning & | | Fuel synthes| Fusl
-.i el _[ condilioning ’_" TR upgrding
GOy, 8, G, particie, ash, ele, GOy, Hy, HgD, eta,

Figura 2.8. Esquema general del proceso para producir gas natural sintético

desde las fuentes de carbono soélido.
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El primer paso es la gasificacion de la fuente de carbono sdlido (carbdn y
biomasa) con vapor de agua y/o oxigeno y la producciéon de un gas que
contiene una mezcla principalmente de H,, CO, CO,, H,O, CH, y algunas
impurezas tales como especies sulfuradas y/o cloradas e hidrocarburos
pesados. La composicion del gas obtenido esta influenciada por la tecnologia
de la gasificacion, es decir, el tipo de reactor, el agente gasificante y las
condiciones de operacion.

El posterior proceso de sintesis de combustible define el intervalo de
composiciones de gas permisible y el maximo nivel de impurezas en la
entrada; por lo tanto la limpieza y acondicionamiento del gas son cruciales.

La limpieza del gas se entendera como las etapas, en las cuales las impurezas
y venenos del catalizador (tales como azufre y cloro) son eliminados del gas
generado. Por el contrario, el acondicionamiento del gas incluye todos los
procesos, en los cuales cada componente del gas generado es convertido de
manera, que las composiciones resultantes son apropiadas para la aplicaciéon
principal.

Los pasos de acondicionamiento mas comunes son el reformado con vapor de
agua (2.33) y la reaccion de water gas shift (WGS) (2.34).

CuiHy + X H,0 > X CO + (x+y/2) H, AHR® >0 (2.33)
CO + H,0 < CO, + H, AHR® = - 41 kJ/ mol (2.6)

La sintesis de combustible es un proceso catalitico heterogéneo. La
hidrogenacion de 6xidos de carbono a metano, llamada metanacion, ademas

de la reaccion de WGS (2.6), otras dos reacciones independientes son

importantes:
3 H;+ CO < CH4 + H,O AHR® = - 206 kJ/mol (2.34)
2CO - C+CO, AHR® = -173 kJ/mol (2.35)
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Si la relacion estequiométrica de los reactantes H,/CO es de al menos 3 0
mas, el monodxido de carbono reacciona con hidrégeno para formar metano y
agua (2.34).

Los gases producidos en los gasificadores de carbon y biomasa tienen
normalmente relaciones de H,/CO entre 0,3 y 2, por lo que son demasiado
bajas para una buena conversion de CO y una larga vida del catalizador.

La reaccion de Boudouard (2.35) es también de gran importancia, puesto que
el carbono en la superficie del catalizador puede considerarse como un
intermedio necesario durante la reaccidbn de metanacion, pero el carbono
también conlleva la desactivacion del catalizador por la formacién de carbono
filamentoso o depdsitos de carbono polimérico o por encapsulamiento de las

cristalitas de metal.

El metano puede también formarse por la hidrogenacion de 6xidos de carbono

en otras dos reacciones:

2H;+2CO < CHs + COz AHR® = -247 kJ/mol (2.36)
4 Hy + COz & CHs + 2 HO AHg® = -165 kJ/mol (2.37)

La reaccion de WGS y las reacciones de (2.34) — (2.37) son exotérmicas. La
metanacion esta influenciada por la termodindmica, mecanismos de reaccion,
cinética y mecanismos de desactivacion; que han sido investigados
intensamente desde que Sabatier y Senderens encontraron, en 1902 que el
niquel y otros metales (Ru, Rh, Pt, Fe y Co) catalizan esta reaccion. El niquel
era y es todavia el material de eleccion, debido a su selectividad, actividad y
su precio. Sin embargo, estos catalizadores son muy vulnerables al
envenenamiento del catalizador por especies de azufre (H.S, COS y azufre
orgéanico) y cloro.

Desde el punto de vista termodinamico la metanacion esta favorecida a bajas
temperaturas y altas presiones. Operando a alta presion se produce gran

cantidad de calor por volumen comparado con el proceso a baja presion.

59



Procesos industriales en los que se aplica la metanacion

La principal aplicacion industrial de la metanaciéon ha sido la eliminacion de
trazas de CO desde alimentaciones gaseosas ricas en hidrogeno en las plantas
de amoniaco. Pero, con el objetivo de la produccién de gas natural sintético
(SNG) desde carbon, petroleo y nafta; la reaccion de metanacion cambia desde
una etapa de limpieza del gas al proceso principal de sintesis con
requerimientos completamente diferentes.

La dltima etapa en el proceso de generacion de gas natural sintético a partir de
fuentes de carbono sélido es la mejora del combustible que consiste en la
eliminacién de sustancias como agua y diéxido de carbono con el propdsito de
alcanzar las especificaciones de calidad del combustible final.

Las cuatro etapas estan relacionadas entre si; el tipo de combustible de
sintesis define los requerimientos de la calidad del gas de entrada y la
tecnologia de gasificacion define la composicion del gas producido.

Las tecnologias de metanacion que han sido desarrolladas para el carbon
hacia SNG y actualmente estan bajo investigacion para la conversion de
biomasa. La principal diferencia en la conversion de gas de sintesis con altas
concentraciones de CO a metano comparado con la eliminacién de trazas de
CO en un gas rico en H, es la mayor cantidad de calor exotérmico de la
reaccion.

El objetivo mas importante en el desarrollo del reactor de metanacion catalitico
fue lograr una eliminacion eficiente de calor para minimizar la desactivacion
del catalizador debido a tension térmica y para evitar una limitacién en el
rendimiento de metano debido a la aproximacion al equilibrio quimico. Ademas
de unos pocos reactores especiales, dos tipos de reactor han sido probados
adecuadamente para la produccion de gas natural sintético; series de reactores
de lecho fijo adiabatico con enfriamiento intermedio y/o recirculacion de gas vy

reactores de lecho fluidizado.

En 1960, el gobierno y la industria de EE.UU. consideraron una posible
escasez de gas natural debido a un exceso de demanda, lo que con llevo al
inicio de investigaciones para el desarrollo de un proceso de metanacion
eficiente para convertir el carbon en gas natural sintético. Con la crisis del

petréleo en 1970 estas investigaciones se intensificaron.
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Basados en los estudios llevados a cabo, una planta comercial fue puesta en
operacion en 1984 en Dakota del Norte (EE.UU.).

La planta se opera por la Compaiiia de Gasificacion de Dakota y consta de 14
gasificadores de lecho fijo Lurgi Mark IV seguidos de una unidad de conversién
shift (1/3 de la corriente total) y eliminacion de diéxido de carbono y azufre

mediante Rectisol scrubbing, como se puede ver en la Figura 2.9.

coal Lurgi gasifier waste heat gas shift Rectisol unit fixed bed methanation SNG
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Figura 2.9 Diagrama del flujo del proceso simplificado de la gran planta total de

combustible sintético.

En el gasificador presurizado, 1800 t de lignito por dia (d, = 0.6-10 cm) son
contactados en operacion a contracorriente con oxigeno y vapor de agua. El
gas producto resultante es enfriado y el agua de reaccién es condensada. El
oxigeno se suministra mediante una unidad de separaciéon de aire, constando
de tamices moleculares y una unidad de separacion criogénica.

Después del scrubbing Rectisol solo trazas de hidrocarburos y compuestos de

azufre se detectan.

Después de la unidad de metanacion, el gas producto se comprimié, se seco y
el dioxido de carbono se elimina y el SNG resultante se distribuye para el

usuario mediante la red de suministro de gas. Desde 1999, el diéxido de
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carbono desde la etapa de mejora del gas de esta planta ha sido usado para
aumentar la produccion de petroleo en las explotaciones de petroleo cercanas.

Ademas de SNG y dioxido de carbono, los siguientes subproductos son
producidos en la planta: kriptdn, xendn, y nitrogeno liquido que vienen de la
unidad de separacion del aire; nafta, fenol y acido cresilico desfenolizado que
son producidos en la unidad de separacion del gas. Se produce sulfato
amonico en el gas de salida de la unidad de desulfuracion. Se afadiéo una
planta de amoniaco para producir fertilizantes usando la corriente de la unidad

Rectisol.

La planta comercial de Dakota del Norte ha producido SNG de calidad desde la
puesta en operacion en 1984 con una disponibilidad de 98.7% durante 20
afios. Se disefi6 para producir 3.54 Mio m®/dia de gas natural sintético.
Después de 1992, la planta suministré hasta de 4.81 Mio m*/dia de SNG,
debido a una continua optimizacion del proceso. El gas de sintesis limpio
después de la unidad Rectisol contiene aproximadamente 20 ppb de los
compuestos de azufre totales, o que conlleva una vida para el catalizador de
alrededor de 4 afios.
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3. Investigacion en metanacion
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3.1 Metanacion selectiva de CO sobre catalizadores de rutenio
soportados (Verykios y cols. 2009)

3.1.1 Objetivo de la investigacion

El grupo de Verykios y colaboradores de la Universidad de Patras en Grecia
tiene el objetivo de estudiar la influencia del catalizador sobre la reaccion de
metanacion de CO. Ademas de la reaccion (3.1) deseada:

CO + 3 H, «> CHs + H,0 (3.1)

En las condiciones de reaccion pueden ocurrir otras dos reacciones
indeseadas: la reaccion de metanacion de CO; (3.2) y la inversa de la reaccion
de intercambio o reaccion de Water Gas Shift (RWGS) (3.3).

CO, + 4 Hy <> CH4 + 2 Hy0 (3.2)
CO,+H, < CO+H0 (3.3)

Puesto que una importante aplicacion de la reaccion de metanacion del CO es
la purificacion del hidrégeno, por ejemplo en las pilas de combustible PEM
donde se debe limitar la concentracion de CO a menos de 50 ppm, las
reacciones (3.2) y (3.3) disminuye el hidrdgeno producto.

Por ello es importante desarrollar un catalizador estable y selectivo para la
metanacion de CO con alta actividad a baja temperatura y que sea capaz de
suprimir las reacciones de metanacion de CO, y la inversa de la Water Gas
Shift.

Los factores que influyen significativamente en el desarrollo de un catalizador

son la naturaleza del soporte y de la fase metalica.
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Este grupo ha investigado el efecto del metal sobre un soporte de alimina
(Al,O3), se han analizado Ru, Rh, Pty Pd. Los resultados obtenidos indican que
el Pty Pd promueven la RWGS, siendo Ru y Rh mas activos en la reaccion de

hidrogenacion.

En el articulo que se analiza se estudia el efecto de la carga metalica y tamafio
de la cristalita metalica, ademas de la naturaleza del soporte.

3.1.2. Condiciones utilizadas

Los catalizadores estudiados han sido de rutenio preparados por impregnacion
sobre soportes de: y-Al,O3, TiO,, CeO,, SiO, y YSZ (circonia estabilizada con
itrio). Para los soportes de y-Al,O3 y TiO, el contenido de rutenio se ha variado
desde el 0.5% al 5% en peso. Con el objeto de estudiar la influencia del tamafio
de cristalita, algunos catalizadores se han calcinado en condiciones mas

Severas.

Los experimentos se han realizado en el intervalo de temperatura de 170 a 470
°C utilizando una alimentacion que consta de 1% CO, 15% CO,, 50% H, vy el
resto He. Cuando se afiade agua a la alimentacion el porcentaje de He se
reduce, ya que se introduce de un 10 a un 30% de vapor de agua y el resto
sera He. La masa de catalizador que se usa en los experimentos es 150 mg y
el tamafo de particula esta entre 0.18 y 0.25 mm.

Todos los experimentos se realizan a una presion aproximada a la atmosférica.

3.1.3. Resultados

En la Figura 3.1 se representa las conversiones a CO y CO, frente a la
temperatura. Se analiza la influencia del contenido de rutenio en el catalizador,

para los soportes Al,O3 y TiO,.
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Figura 3.1. Efecto de la carga metdlica en la funcion catalitica del catalizador
soportado sobre (A) Al,O3z y (B) TiO,. Los simbolos rellenos: Conversion de

CO; simbolos huecos: conversion de CO,.

Variacion de la conversion de CO y CO; con la temperatura para 0.5% en peso

de Ru.

Para el catalizador del 0.5% en peso de Ru sobre Al,O3, la conversion de CO
aumenta al incrementarse la temperatura para valores mayores de 225 °C y

pasa por un maximo de 50% a 320 °C.
El aumento de la temperatura por encima de 320 °C produce un drastico

descenso en la conversion de CO y a partir de 360 °C se obtienen valores

negativos de la conversion de CO.
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La baja conversion de CO se explica debido a que por debajo de las
condiciones de hidrogenacién del CO, tiene lugar una reaccién paralela RWGS,
la cual esta favorecida a temperaturas mayores de 320 °C.

A temperaturas mas altas de 360 °C esta mas favorecida la RWGS que la de
metanacion de CO. Por tanto a la salida del reactor aumentara la
concentracion de CO.

Hasta 320 °C, la conversién de CO; es cero hasta que la conversién de CO
alcanza su maximo, entonces empieza a aumentar progresivamente con la

temperatura.

Aumento del contenido de Ru.

Si se aumenta el peso de Ru a bajas temperaturas, la curva de la conversion
cambia (Figura 3.1 A). Es decir, se alcanza una conversion de CO del 50% a
320 °C utilizando un catalizador de 0.5% en peso de Ru; mientras que se
consigue una conversion del 95% de CO a 260 °C utilizando un catalizador del
5% en peso de Ru.

El aumento del peso de Ru da como resultado un aumento de la velocidad
relativa de la hidrogenacion de CO frente a RWGS en un intervalo de
temperatura menor.

Las curvas de conversion de CO, también cambian hacia temperaturas mas
bajas con el incremento del peso de Ru, lo cual es cualitativamente comparable
con la curva de conversion del CO.

Es interesante anotar que por debajo de las condiciones donde tiene lugar la
metanacion de CO, y hasta 300 °C, la conversion de CO aumenta con el
incremento de temperatura al aumentar el contenido de Ru y no presenta
valores negativos para contenidos metalicos mayores del 1% en peso. Esto
indica que la hidrogenacion de CO, esta fuertemente favorecida en
comparacion con RWGS con un aumento del contenido de Ru.

Los catalizadores Ru/TiO, (Figura 3.1 B) cargados con 0.5 a 1% en peso de
Ru son practicamente inactivos para las reacciones de metanacién CO/CO, y
principalmente catalizan la conversion de CO,a CO.
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Aumentando el contenido de Ru a 2% y 5%, los resultados muestran un
aumento de la conversion de CO, lo que esta acompafiado por un cambio de
la curva de conversion de CO hacia temperaturas bajas.

El catalizador Ru/TiO, al 5%, permite completamente y selectividad de
hidrogenacion de CO a temperaturas tan bajas como 230 °C, mientras que a
temperaturas altas la metanacion de CO, es significativa.

Los catalizadores con soporte de Al,O3z y TiO, muestran que la hidrogenacion
de CO y CO, esté mas favorecida comparada con RWGS, con el aumento del

contenido de Ru.

Selectividad de la hidrogenacion con un catalizador 5% Ru/Al;O3.

En la Figura 3.2, se muestra la presencia de hidrocarburos con mayor nimero

de atomos de carbono en la hidrogenacién de mezclas CO/CO..

En esta figura se presenta la selectividad a los distintos hidrocarburos frente a

la temperatura de reaccion.
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Figura 3.2. Efecto de la temperatura de reacciéon en la selectividad a los

productos de hidrogenacion utilizando el catalizador 5 % Ru/Al,Os.

Se observa que la selectividad a metano aumenta desde el 75 al 100 % cuando
la temperatura aumenta desde 200 a 260 °C, y no se producen variaciones

con el aumento posterior de la temperatura.
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Los principales subproductos formados por debajo de 260 °© C, son C,Hg, CoHg,
C3Hsg, CsHe.

A temperaturas por encima de 260 °C, la formacion de hidrocarburos con
mayor numero de carbonos que el metano disminuye y solo se obtiene metano

como producto de hidrogenacion.

La influencia de la naturaleza del soporte.

Con objeto de estudiar el efecto del soporte se utilizaron catalizadores de Ru
con un mismo contenido metélico (5 % en peso) soportados sobre cinco 6xidos
metélicos comerciales.

Los resultados obtenidos se muestran en la Figura 3.3 en la que se presentan

las conversiones de CO y CO; en funcion de la temperatura de reaccion.
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Figura 3.3. Efecto de la conversion de CO y CO, con diferentes soportes

frente a la temperatura.

En la figura 3.3 se observa que la maxima conversion de CO y CO, se
consigue a bajas temperaturas con los soportes de TiO; y Al,O3z. Mientras
que el soporte de SiO, es practicamente inactivo para la metanacion
selectiva del CO y solo interviene en la RWGS.

En la Figura 3.4 se presenta la selectividad a metano frente a la

temperatura de reaccién para los distintos soportes estudiados.
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Figura 3.4. Efecto del soporte sobre la selectividad a metano.

En la Figura 3.4 se observa que la selectividad mas alta se consigue con la
alimina, con el TiO, y CeO,. Si bien, las diferencias no son muy
importantes y a 300 °C se alcanza una selectividad a metano del 100 % que
se mantiene al aumentar la temperatura. Para el soporte YSZ la selectividad

a metano es ligeramente menor que para el resto de soportes.

El efecto del vapor de agua.

El gas producido en el reformado contiene cantidades importantes de vapor
de agua, es por ello, que se estudia la influencia del contenido de vapor de
agua. En la Figura 3.5 se muestran los resultados obtenidos utilizando el

catalizador mas activo Ru/TiO, con un contenido metalico del 5% en peso.
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Figura 3.5. Efecto del vapor de agua en la conversion de CO y COa.
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En la Figura 3.5 se observa que el vapor de agua no afecta a la conversion
de CO y la curva de conversiéon de CO, se desplaza hacia temperaturas
mayores al aumentar el contenido de agua del 0 a 30 %.

La conversion de CO maxima se alcanza a temperaturas bajas (230 °C) y a
temperaturas mayores la conversion de CO disminuye. Esto ocurre
independientemente de la cantidad de agua afiadida.

Este comportamiento observado puede tener una importante aplicacion
practica porque la ventana de temperatura entre la maxima conversion de
CO y la metanaciéon del CO, es mas amplia en presencia de vapor de agua,
lo que facilita la seleccion y optimizacion de las condiciones de operacion

para la metanacion preferente del CO.

3.1.4. Conclusiones

El comportamiento catalitico mejora considerablemente con el incremento del
contenido de Ru y depende de la naturaleza del soporte utilizado. La actividad
de hidrogenacion de CO/CO, mejora considerablemente cuando el Ru se
soporta sobre TiO,, comparado con los otros soportes probados.

Las curvas de conversion de CO se desplazan hacia las temperaturas menores
con el aumento del contenido de metal. La selectividad a metano generalmente
aumenta al aumentar la conversion de CO.

Los resultados Optimos se obtuvieron con el catalizador de Ru/TiO, con un
contenido metalico del 5 % en peso que es capaz de completar la reaccion de
metanacion de CO a temperaturas entorno a 230 °C.

También se muestra que la cantidad de vapor de agua no afecta a la reaccion
de metanacién de CO, pero si afecta a la metanacién del CO..
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3.2 La alta selectividad de la metanacion usando un reactor de
microcanales (Schubert y cols. 2005)

3.2.1. Objeto de la investigacion

El grupo de Schubert y colaboradores del Instituto para la Ingenieria de Micro
Procesos en Alemania tiene el objetivo de estudiar la aplicaciéon del reactor de
microcanales para reducir el contenido de monoxido de carbono por
metanacion; utilizan una mezcla de gases que contiene monoxido de carbono,
diéxido de carbono, oxigeno e hidrogeno sin limitaciones de transmision de
calor, utilizando como catalizadores Ru/SiO, y Ru/Al,O3 con tiempos de
residencia de alrededor de 300 ms.

La metanacion es una reaccion importante, ya que por ejemplo evita el
envenenamiento del catalizador por monoxido de carbono en la sintesis de
amoniaco, otro ejemplo son las pilas de combustible (PEM) de membrana
polimérica debido a que el mondxido de carbono puede envenenar el
catalizador del electrodo.

La metanacion selectiva puede ayudar a reducir el contenido de mondxido de
carbono en el reformado de gases con hidrogeno enriquecido.

La metanacion es una reaccion reversible y altamente exotérmica.

CO+3Hp«> CHs+H,O  AHg (523 K) =-217kJ/mol (3.1)

A parte de esta reaccion ocurren otras reacciones que son laterales, las
reacciones (3.4) y (3.5) son la oxidacién del mondxido de carbono e hidrogeno
gue se dan cuando hay presencia de oxigeno, como en la oxidacion parcial y el

proceso de reformado autotérmico.

2CO +0, < 2CO, AHg (523K) = -288 kJ/ mol  (3.4)
2H, +O, « 2H,0 AHg (523K) = -247 kJ/ mol (3.5)
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La reaccion (3.7) es la reaccion de metanacion del CO; o reaccion de Sabatier.

4H, + CO, < CH4 + 2H,0 AHR (523K) =-189 kJ/ mol (32)

Cuando hay presencia de agua tiene lugar la reaccion de Water Gas Shift
(WGS) (3.8).

H,O +CO < CO, +H, AHRg (523K) = - 41 kJ/ mol (3.6)

Los catalizadores que se pueden utilizar son Ni/Al,O3, Ru/TiO,, Ru/Al,O3 y
Ru/SiOs.

Algunos autores han encontrado que los catalizadores de Ni/Al,O3 no son
apropiados para micro reactores, aunque tienen una alta actividad.

Otros autores que han estudiado el papel del soporte del catalizador han
deducido que la energia de activacion disminuye en el siguiente orden:
Ru/TiO, > Ru/ Al,O3 > Ru/SiO,.

El catalizador de platino no puede utilizarse porque a temperaturas de 100 a

250 °C, se produce la reaccion de WGS en vez de la metanacion de CO.

3.2.2. Condiciones utilizadas

En este trabajo se utilizan como catalizadores Ru/Al,O3 y Ru/SiO..

El reactor de microcanales se presenta en la Figura 3.6. Este reactor consta de
27 hojas de acero inoxidable con microcanales grabados y un dispositivo de
cierre. Las hojas son recubiertas por el catalizador y posteriormente dispuestas
sobre el dispositivo de cierre.

El catalizador se prepard segun un método de dos etapas. En una primera
etapa las capas de 6xido de alumina y silice se prepararon por el método de
sol-gel.

En una segunda etapa se incorpora el metal, Ru. Cada una de estas etapas

incluye secado y calcinacion.
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En el reactor se consigue un buen control de temperatura, a pesar del calor
perdido por el cuerpo metalico del reactor, el calentamiento eléctrico del mismo

permite conseguir una operacion isoterma.

Figura 3.6. Componentes de un reactor de microcanales.

3.2.3. Resultados

Comparacion de los dos catalizadores.

En la Figura 3.7 se muestran los resultados de la conversiéon de CO y la
selectividad a metano para los catalizadores seleccionados. Se utiliz6 un
tiempo de residencia estandar de 177 ms y una composicion de gas de entrada
[CO] =[02] =1 % vol., [Hz] = 25 % vol. y [N2] = 73 % vol.

74



Investigacion en la reaccidn de metanacion

> 10

5 + ™ [ ]

b

o 08+ . A [

m "

w

l"Ef

L 056+

] * =

E .

T ':I'|4 | + ,* & :

E > * ¥ -

= a m o "®

G 02- — - =

? . r'T ﬂ

S b

U D D L] . v 0 I:i‘ .:: T T T 1
100 1580 200 250 300 350 400

reaction temperature [°C]

Figura 3.7. Conversion de CO y Selectividad a metano de la metanacion como
funcién de la temperatura para los dos catalizadores (rombos rellenos) Xco
para Ru/SiO,; (cuadrado relleno) Xco para Ru/Al,O3; (rombo hueco) Schs para

Ru/SiO;; (cuadrado hueco) Sch4 para Ru/Al;Os.

En la Figura 3.7 se observa que para el catalizador Ru/Al,O3, la conversion de
CO es del 95% a una temperatura de 360 °C y la selectividad a metano del
99% para temperaturas de 340 °C. Para el catalizador de Ru/SiO, se muestra
que tiene una alta actividad a bajas temperaturas, a temperaturas de 285 °C se
obtiene una conversion maxima del 95% y a 305 °C una selectividad a metano
del 82%.

Por tanto, analizando la conversién de CO y selectividad a metano se observa
gue el catalizador Ru/SiO, es mejor que el Ru/Al,O3 para bajas temperaturas,

de aproximadamente 300 °C.
Variacion del tiempo de residencia.

Para el estudio de la influencia del tiempo de residencia se seleccion¢ el
catalizador Ru/SiO; y tiempos de residencia estandar de 474, 251y 177 ms.
En la Figura 3.8 se presentan los resultados de la conversion de CO en funcién

de la temperatura.
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Figura 3.8. Conversién de CO en la metanacion con Ru/SiO, como funcion de
la temperatura en tres tiempos de residencia estandar: (rombo negro) 474 ms;

(cuadrado relleno) 251 ms; (triangulo hueco) 177 ms.

Como era previsible, los resultados presentados en la Figura 3.8, muestra una
mayor conversion para mayores tiempos de residencia, esto significa que se
alcanza conversion completa a temperaturas menores para tiempos de

residencia mayores.
Influencia de otras variables.

Para estudiar la influencia del vapor de agua, se utilizé el catalizador Ru/SiO; y
un gas de composicién de entrada: [CO] = [O2] = 1 % vol., [Hy] = 25 % vol. y
[N2] = balance y se estudio la presencia o no del 20 % en volumen de agua.
Los resultados obtenidos indican una mayor produccion de metano cuando en
el gas de entrada no se introduce agua. A temperaturas mayores de 200 °C el
aumento de la selectividad a CO, de la mezcla que contiene agua, indica que la
reaccion de water-gas-shift tiene lugar.
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También se analiz6 la competencia entre las reacciones de metanacion de CO
y CO.. Para ello se llevaron a cabo experimentos con el catalizador Ru/SiO, y
diferentes contenidos de CO,. Como conclusibn se puede decir que la
metanacion del CO es mayor solo a temperaturas entre 200 y 250 °C y por

encima de 250 °C predomina la metanacion del CO,.

3.2.4 Conclusiones

Ademas de las previamente indicadas anteriormente, la principal conclusion de
este trabajo con un reactor de microcanales es que para aplicaciones practicas
en reacciones exotérmicas el comportamiento es mas eficiente que para

reactores convencionales y permiten trabajar a tiempos espaciales mas cortos.
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3.3 Evaluacion del proceso de water gas shift y met  anacion de
CO para la purificacion de gases de reformado y la
combinacion al sistema de pilas de combustible PEM.
(Ticianelli y cols. 2005)

3.3.1. Objeto de la investigacion

Debido a que las pilas de combustible PEM son sensibles al CO, éste debe ser
eliminado o reducir su concentracion para no envenenar el catalizador de
platino que tiene la pila. Ya que el catalizador de platino es un catalizador caro
se tiene que tener cuidado con inactivarlo o perder catalizador. Para eliminar

ese CO se hace por la reaccion de metanacion de CO:

CO+3H, <> CHs+H,0 (3.1)

O bien por la reacciéon de water gas shift (WGS).

CO + H,O <« COs + H» (36)

Aunque la conversion del CO no sea del 100%, la concentracion de CO es tan
pequefia que no envenena el catalizador.

Las pilas de combustible tienen una alta efectividad cuando se utiliza un reactor
de metanaciéon. El catalizador que se utiliza en esta investigacion es el
catalizador de Col/y-Al,O3. La pila de combustible no sufre ningun dafo por el
metano, pero si por el CO. En el reformado de etanol con vapor de agua, se
produce mondxido de carbono. Por ejemplo, a 400 °C y catalizador de Coly-
Al,O3 se obtiene una corriente gaseosa de 67% H,, 24% CO,, 9% CH,4 y 0.08%
(800 ppm) CO.

Se estudia la polarizacion de la pila de combustible para ello se acopla a una
corriente de hidrégeno puro o una corriente de hidrégeno con 1000 ppm de CO

un reactor de metanacion o un reactor de WGS previo a la pila.
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3.3.2. Condiciones utilizadas

El catalizador de Coly-Al,O3 se usa en reactores con la reaccion de
metanacion y WGS, se prepara por impregnacion humeda del soporte de v-
Al;O3 con una disolucion acuosa de Co (NO3), * 6 H,0.

La composicion del gas de salida de los reactores de WGS y metanacion se
monitoriz6 como funcién del tiempo usando un aparato que consiste de un

sistema de control de flujo, la unidad del reactor y el sistema de analisis.

HJCE fuel cell
<2
C.
reactor
Humidifier Humidifier
(A)
fuel cell
HEIC‘.G |:| 0,
reactor W

(B) Humidifiers

Figura 3.9. Esquema del reactor acoplado a la pila de combustible, A) Reaccion

WGS y B) Reaccion de metanacion.
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3.3.3. Resultados

En una primera serie de experimentos se estudiaron los gases formados y la
reaccion que tenia lugar sin conectar la corriente de salida a la pila de
combustible. En primer lugar se estudié los gases producidos cuando se
introduce una corriente de hidrégeno con 1000 ppm de CO. Los resultados
obtenidos se presentan en la Figura 3.10.

En la Figura 3.10, se observa que si no se introduce agua se forma grandes

cantidades de metano, mientras que la produccion de CO; es insignificante.

Cuando se introduce agua ocurre lo contrario, es decir, se forma grandes
cantidades de CO; y cantidades muy pequefas de metano.

Estos resultados indican que en ausencia de agua ocurre la reacciéon de
metanacion, mientras que en presencia de agua ocurre la reaccion water-gas-
shift.
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Figura 3.10. Formacion de metano y dioxido de carbono durante la reaccion de
hidrogeno/ monoxido de carbono (1000 ppm) sobre el catalizador de Co (18%)

Iy-Al,0O3 a 400 °C en ausencia y presencia de agua.

En segundo lugar se introdujo una mezcla gaseosa con el 65% de hidrégeno,
23% de dioxido de carbono y 2300 ppm de CO. Los resultados se presentan en
la Figura 3.11.
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En la Figura 3.11, se muestra que para una misma corriente gaseosa y con el
mismo catalizador la distribucién de productos varia en funcion de la presencia
0 ausencia del agua. En ausencia de agua, la cantidad de hidrégeno y diéxido
de carbono disminuye para formar metano, por tanto la cantidad de metano
aumenta y la cantidad de monéxido de carbono tiene un pequefio aumento.
Estos resultados se explica del siguiente modo, la reaccion de metanacion en
la que el CO, e hidrégeno, explica la disminucion de diéxido de carbono y el
aumento de metano.

El incremento en el CO puede deberse a la inversa de water-gas-shift.

En presencia de agua, la composicion del gas a la salida del reactor es similar
a la entrada, solo las composiciones de metano y CO tienen un pequefio
aumento.

Estos resultados indican que en presencia de agua la formacion de metano a
partir de CO, no ocurre, el pequefio aumento en la concentracion de CO es
consecuencia de la inversa de la WGS, aunque ocurre en mucha menor
extension que en el caso anterior.

En presencia de CO, se obtiene que el CO no disminuye, al contrario se
incrementa su concentracion. Por tanto, no es apropiado conectar el reactor

con una pila de combustible cuando el gas contiene COx.
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Figura 3.11. Distribucion de productos con el catalizador Co/y-Al,O3 para la

alimentacion de una mezcla gaseosa de 65% H;, 23% CO, y 2300 ppm de CO.
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En una segunda serie de experimentos se acoplo el reactor de metanacion o
de WGS con una pila de combustible PEM utilizando una alimentacién que no
contenga CO,. El &nodo de la pila es Pt Ru/C.

En la Figura 3.12, observando los circulos y cuadrados rellenos se puede
apreciar que da mas potencial de corriente el hidrégeno puro que la relacion de

hidrégeno y CO, esto es debido al envenenamiento del catalizador por CO.

Observando los circulos y cuadrados huecos se aprecia que la distancia entre
las curvas de hidrégeno puro y la relaciéon de hidrogeno y CO es menor que
con los simbolos rellenos, es decir que hay menos distancia cuando se utiliza
una celda PEM simple con un reactor de WGS, indicando un menor
envenenamiento del catalizador. Pero tanto se utilice un reactor de WGS o no,

hay mas potencial de corriente usando hidrogeno puro que si se utiliza la
relacion de hidrégeno y CO.

1000

Cell Potential f my

k] oz 0.4 0.8 oA 1.0 12 1.4
Cwrrant Density / A em®

Figura 3.12. Curvas de polarizacion para celdas simples de PEM con un anodo
de PtRu/C. Los simbolos rellenos: solo la celda simple de PEM; simbolos
huecos: celdas simples de PEM asociadas al reactor de WGS. El sistema
alimentado con hidrogeno puro (cuadrados tanto rellenos como huecos) y

H./CO (1000 ppm) (circulos tanto rellenos como huecos).
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En la Figura 3.13, se muestran las curvas de polarizaciéon para una pila de

combustible PEM acoplada al reactor de metanacion.

En la Figura 3.13, se observa que en este caso los cuadrados rellenos y
huecos tienen el mismo potencial de corriente, es decir que para el hidrégeno
puro da igual si se utiliza una celda PEM simple que si se utiliza un celda PEM

simple con reactor de metanacion.

Se observa que los circulos rellenos tienen menos potencial de corriente que
los huecos, es decir que tiene mas potencial de corriente si se utiliza la celda
PEM con un reactor de metanacion que si solo se utiliza la celda PEM simple

gue corresponde a los circulos rellenos.

La linea continua trabaja con una celda PEM simple, pero con una relacion de
hidrogeno y CO menor que el de los circulos. Se utiliza una relacion de 100

ppm de CO en vez de 1000 ppm de CO que utilizan los circulos.
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Figura 3.13. Curvas de polarizacién para celdas simples de PEM con un anodo
de PtRu/C. Los simbolos rellenos: solo la celda simple de PEM; simbolos
huecos: celdas simples de PEM asociadas al reactor de metanacion. El sistema
alimentado con hidroégeno puro (cuadrados relleno y huecos) y H,/CO (1000

ppm) (circulos rellenos y huecos); (linea continua) H,/CO (100 ppm).
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Estos resultados indican que la reaccion de metanacion convierte el 90% de
CO en CH,4 y que el hidrégeno que entra en la pila con 900 ppm de CH4 no

afecta a su comportamiento

3.3.4. Conclusiones

Los resultados muestran que cuando se alimenta una relacion de H,/CO de
1000 ppm al reactor en ausencia de agua, tiene lugar la reaccion de
metanacion. Mientras que en presencia de agua la eliminacién del CO tiene
lugar por la reaccion de WGS.

En ambos casos hay una conversion alta de CO, alrededor del 90%.

Las reacciones estan fuertemente influenciadas por la presencia de CO, que
en ausencia de agua, esta favorecida la reaccion de metanacion de CO,. En

presencia de CO; practicamente no ocurre conversion de CO.

La respuesta de la polarizacion de la pila de combustible combinada con un
reactor de WGS con una mezcla de hidrogeno /monéxido de carbono de 1000
ppm muestra una disminucion del efecto de envenenamiento por CO
comparado con la celda sin reactor.

Los resultados también indican la mejora en el funcionamiento para la pila
acoplada con el reactor de metanacion, lo cual presenta un funcionamiento
similar a la de la mezcla de hidrégeno/ monoxido de carbono de 100 ppm sin
reactor.

En ambos casos, los resultados tienen una conversion del 90% de CO de
acuerdo con el analisis cromatografico.

El hidrégeno con una concentracibn de metano de 900 ppm, no afecta

sustancialmente al funcionamiento de la pila de combustible.
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3.4 La metanacion del diéxido de carbono, procesod e Sabatier,

en reactores de microcanales (Kee y cols. 2007)

3.4.1. Objetivo de la investigacion

El desarrollo del reactor de microcanales para llevar a cabo la reaccion de

Sabatier, reaccion de metanacion del didoxido de carbono.

Las nuevas aplicaciones que se proponen para la reaccion de Sabatier en el
ambito espacial incluyen la produccion de combustible a partir de CO, y la
regeneracion del aire del habitaculo espacial. El CO, es un gas presente en
gran cantidad en la atmdésfera de Marte y el hidrégeno se transportaria desde la
Tierra. La utilizacibn de CO, de la atmésfera de Marte podria suponer una
reduccion entre el 20 y 45% de la masa inicial de la nave espacial. El metano
generado en la reaccion de Sabatier es el combustible que se utilizaria en el
viaje de regreso a la Tierra, mientras que el agua se electrolizaria
proporcionando hidrégeno y oxigeno. El oxigeno seria el oxidante del
combustible del cohete y el hidrogeno se reciclaria.

En cuanto a la regeneracion del aire del habitaculo espacial, el CO, es un gas
procedente de la respiracibon humana que se transformaria mediante la
reaccion de Sabatier en metano y agua. Mediante la electrélisis del agua se
obtendria oxigeno necesario en la respiracion humana.

Ademas de las aplicaciones espaciales hay razones medioambientales para
reducir el CO,, debido a que es el principal gas causante del efecto
invernadero. La utilizacién de la reaccion de Sabatier para reducir el CO,
requiere una fuente adecuada y disponible de hidrogeno. En una economia
basada en el hidrogeno, consiguiendo una fuente de hidrogeno renovable de
bajo coste, la reaccion de Sabatier podria ser importante para producir metano,

alcoholes e hidrocarburos de cadena larga.

El reactor de microcanales ofrece ventajas frente a un reactor compacto debido

al excelente control de la temperatura.
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El reactor de microcanales puede proporcionar altos coeficientes de
transferencia de materia y calor entre el caudal de gases reactivos y las

paredes del canal, lo que conlleva un control preciso de temperatura.

Para llevar a cabo la reaccion de Sabatier se han utilizado diversos metales
como Ni, Ru, Rh y Co sobre distintos soportes TiO,, SiO,, MgO y Al,Os. En
este trabajo se investiga el desarrollo de un catalizador basado en Ru-TiO;
usado en forma de polvo y su aplicacion y testado en un reactor de

microcanales. La reaccion de metanacion de CO, o reaccién de Sabatier es:

CO, + 4 Hy «> CHy + 2 H,0 (3.2)

La reaccién de Sabatier es reversible y exotérmica AHjggx = -167 kJ /mol se
lleva a cabo cataliticamente a temperaturas relativamente bajas en un

catalizador tal como rutenio.

3.4.2. Condiciones utilizadas

El catalizador utilizado en esta investigacion es rutenio con soporte de TiO,. Se
utiliza un reactor de microcanales con flujo piston. El reactor se disefidé para
eliminar el calor producido por la reaccién exotérmica y mantenerla a una
temperatura de proceso relativamente baja.

El reto mas importante en el disefio de un proceso de Sabatier es el control de

la temperatura.

La selectividad a los productos deseados (H,O y CH,) esta favorecida a bajas
temperaturas. Sin embargo, la cinética de la reacciébn es lenta a bajas

temperaturas y es dificil iniciar la reaccion a baja temperatura.

Una vez iniciada la reaccién a temperaturas alrededor de 350 °C, eliminar el
calor de la reaccion exotérmica puede ser dificil. Si el calor no es eliminado
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adecuadamente, el proceso aumenta de temperatura, reduce la efectividad, y
se producen cambios de selectividad desfavorables.

En la Figura 3.14, se ilustra un reactor de microcanales con enfriamiento por
las paredes laterales. Los gases de reaccién fluyen por los canales
rectangulares, los cuales contienen el catalizador. Un flujo a contracorriente de
aceite de refrigeracion fluye en el exterior por los canales con forma ovalada. El
cuerpo del reactor es de metal, proporcionando una buena distribucion térmica.
El catalizador se aplica directamente sobre las paredes del canal mediante

recubrimiento.

ey rr Y
TrTNInRE T v

Catalytic
microchannels

Figura 3.14. llustracion de una seccion del reactor de microcanal. En esta
aproximacion los gases de reaccion en los canales rectangulares centrales y el

flujo de aceite en la salida de los canales ovalados.
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3.4.3. Resultados

En la Figura 3.15, se muestra que a temperaturas alrededor de 400 °C y
superiores, los datos y los modelos son muy cercanos al equilibrio
termodinamico.

A temperaturas por debajo de los 400 °C la reaccién es lenta, es dificil iniciar la

reaccion y no se alcanza el equilibrio termodinamico.
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Figura 3.15. Composicion del gas de salida con respecto a la temperatura en

un pequefo reactor, datos experimentales, modelo y equilibrio termodinamico.

A partir de distintos experimentos realizados en el reactor de microcanales se
ha modelado este reactor. En la Figura 3.16 se muestra el comportamiento
predicho por el modelo para un solo canal considerando tres perfiles diferentes
de temperatura en el canal. El objetivo del modelo es ayudar en la optimizacién
del disefio del reactor y condiciones de operacion para obtener la mayor

conversion y selectividad.

En la Figura 3.16, se observa una mayor fraccibn molar de metano para una

temperatura lineal en rampa a 300 °C. Aunque con los otros métodos no hay
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una gran diferencia. Y ademas la conversion a metano es mayor cuanto mayor

es la longitud del canal.
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Figura 3.16. Concentraciones a la salida frente a la longitud del canal,

prediccidon del modelo para tres perfiles de temperatura del canal

3.4.4. Conclusiones

El resultado del catalizador y del reactor microcanales demuestra buena
conversion, selectividad y longevidad en un aparato compacto.

El reactor microcanales ha sido disefiado y demostrado para implementar el
proceso de Sabatier para la reduccion de diéxido de carbono mediante
hidrogeno, que también se puede llamar metanacion de dioxido de carbono,
produciendo agua y metano. El catalizador de Ru/TiO, se utiliza por su buena
funcionalidad y estabilidad. Basado en experimentos con catalizadores en
forma de polvo y la interpretacion del modelo, se establece una expresion de
velocidad para la reaccion global. Esta expresion de la velocidad junto con el
modelo de flujo pistdn, se utiliza para el disefio del reactor de microcanales y la
interpretacion experimental. El control térmico activo del reactor microcanales
se puede lograr por el contraflujo de aceite de refrigeracion para mantener las
temperaturas deseadas de la pared del microcanal.

El modelo de flujo reactivo se validé por comparacion con las velocidades de

conversion y selectividad en el reactor de microcanales.
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3.5 La metanacion del diéxido de carbono usando un reactor de
membrana integrado con membrana que permea

selectivamente el vapor de agua. (Negishi y cols. 1997)

3.5.1. Objeto de la investigacion

Al sistema integrado de reactor y separacion por membrana se llama reactor de
membrana. Se investiga este método para la reaccion de metanacion de
Sabatier o de didéxido de carbono. La conversion se incrementa en un 18% con
la membrana. Las ecuaciones tedricas para la reaccion de Sabatier con o sin
membrana se obtuvieron y aplicaron para analizar los datos experimentales de
conversion de dioxido de carbono.

Con la membrana que permea selectivamente se pretende aumentar el
rendimiento al producto sobre la composicién de equilibrio, por eliminacion
continua de una parte de o todo el producto usando la membrana que permea
selectivamente.

Se construye un reactor de membrana integrada usando esta membrana
permeable selectivamente al vapor de agua con catalizador de Ru para la

reaccion e investigando sus caracteristicas de reaccion.

3.5.2. Condiciones utilizadas

Los experimentos de la reaccién se llevan a cabo por debajo de las condiciones
de la velocidad espacial superficial 0.03-0.123 s™, la relacién molar de H, a
CO; en la alimentacion de gas, 1-5, operando a presion absoluta de 0.2 MPa, y
temperatura 480-719 K.

El catalizador es de rutenio, en la Tabla 3.1, se indican las caracteristicas del

catalizador usado en esta investigacion.
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Tabla 3.1. Propiedades fisicas del catalizador.

Driarmeeen [mm] 3.2
Length [m] 3.4

Pore woleme [n:m1.l'gl 0,33~ 37
Superficial dinsity [gﬁ:m"] 155

La Figura 3.17, muestra el esquema de la instalacion experimental con
membrana que permea selectivamente para la metanacion del didéxido de

carbono.

I Gas cyrinder 7 Heater 12 Ribbon heater

2 Regurator 8 Catalystand 13 Pressure control valve
3 Gas flow controller alumina pellet 14 Cold trap

4 Flow meter O Alumina pellet 15 Soap-bubble

5 Measuring pump 10 Membrane  fowmeter

6 Evaporator 11 Cell 16 Vacuum pump

Figura 3.17. Esquema de la instalacion experimental para la metanacion de

diéxido de carbono con membrana que permea selectivamente.

En la Figura 3.18, se muestran las distintas partes del interior de la celda del

reactor con las correspondientes medidas.
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Outer tube

‘t-)

/Inner tube

| — Membrane

L—— Disk

Ru-catalyst
[+ alumina pellet

/Alumina pellet

Figura 3.18. Vista del corte de la celda del reactor.

3.5.3. Resultados

Estudio de la permeabilidad del gas puro

En la Figura 3.19, se muestra los flujos de permeacién que tiene los distintos
gases con la membrana frente a la presion a través de la membrana a 523 K
para distintos numeros de recubrimiento.

Se observa que el mayor flujo de permeacion es para el hidrogeno y a bajo
namero de recubrimiento, después la siguiente que tiene el flujo de permeacion
mas alto es para el agua, le sigue al metano y por ultimo el diéxido de carbono.

Este orden es para el nimero de recubrimiento menor.

Al aumentar el niumero de recubrimientos disminuye el flujo, lo que es debido al

menor didmetro de poro, al aumentar el espesor de la membrana.
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Figura 3.19. Flujos de permeacion frente a la presion.

En la Figura 3.20, se muestra la relacion entre las permeabilidades frente a la

inversa de la raiz cuadrada del peso molecular.
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Figura 3.20. Permeabilidad de los distintos gases frente a la inversa de la raiz

cuadrada del peso molecular.

El hidrogeno, diéxido de carbono y metano siguen una relacion lineal, mediante
flujo Knudsen que es el principal mecanismo de permeacion.

El agua no sigue esta tendencia, porque es altamente condensable y ocurre la

difusion superficial.
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Se han llevado a cabo experimentos de permeacion de una mezcla gaseosa de
50 % - 50 % de hidrégeno — agua bajo las condiciones de temperatura de 523
Ky presion 0.05 -0.15 MPa. Bajo estas condiciones, solo se encontré agua en
el gas permeado a través de la membrana y la existencia de hidrégeno no se
confirmd. Por lo tanto este hecho sugirid6 que bajo estas condiciones esta
membrana muestra las caracteristicas del vapor de agua que permea

selectivamente.

La Figura 3.21 muestra resultados experimentales de conversion frente a
velocidad espacial. Para una misma velocidad espacial, el circulo relleno que
muestran la conversibn en el reactor con membrana que permea
selectivamente el vapor de agua es siempre mayor que el circulo hueco sin la

membrana.

]ﬁﬁ
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Figura 3.21. La relacién entre la velocidad espacial superficial y conversion
bajo las condiciones de temperatura de 573 K y presion absoluta 0.2 MPa. La
linea discontinua muestra la conversion sin membrana, la linea discontinua con
lineas mas largas muestra la conversion con membrana en las mismas

condiciones que la anterior y permeabilidad de agua, y la linea sélida muestra
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la conversion con las mismas condiciones que las anteriores pero con y = 0 —
10°.

El aumento de la velocidad espacial superficial causa la disminucion del tiempo
de contacto con el catalizador y particularmente con membrana a través de la
cual el vapor de agua se elimina y la cantidad relativa de agua eliminada para
la cantidad de alimentacion gaseosa desciende. Por tanto la conversion

disminuye.

3.5.4. Conclusion

El reactor de membrana se construy6 integrando una membrana que permea
selectivamente agua y la reaccion de Sabatier se llevd a cabo usando un
reactor con y sin membrana en el intervalo de presion absoluta de 0.2 MPa,
temperatura de 480 a 719 K, la velocidad espacial superficial de 0.0308 a 0.123
sty una fraccién molar de H,/CO, de 1-5.

Se encontré que el reactor integrado con membrana da conversiones mayores
de dioxido de carbono que si no se utilizara membrana, casi el 18% como
maximo para la temperatura de 573 K, presion absoluta de 0.2 MPay velocidad
espacial superficial de 0.0308 s™.

Las ecuaciones tedricas para la reaccion de Sabatier con o sin membrana se
obtuvieron y aplicaron para analizar los datos experimentales de conversion del
CO..
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3.6 La produccion de gas natural sintético (SNG) a partir de
carbén y biomasa seca — Una revision desde 1950 a 2 009.
(Biollaz y cols. 2010)

3.6.1. Objetivo de la investigacion

Se estudian los procesos para la produccion de SNG a partir de carbon durante
los afios 60 y 70 y las investigaciones recientes para la produccion de SNG
desde carbon y desde biomasa seca.

Hasta ahora, la produccion de combustible y productos quimicos en la mayoria
de los paises estan basados predominantemente en petroleo y gas natural
(NG).

Es bien conocido que las reservas de petréleo y gas natural estan limitadas a
un intervalo de 40 a 60 afios. En contraposicion, las reservas de carbén
duraran mas de 150 afios; y la biomasa es una fuente de energia renovable. La
gran disponibilidad, el deseo para mejorar la seguridad del suministro de
energia y la posibilidad de reducir las emisiones de gases de efecto
invernadero por medio de la captura y secuestro de carbén (CCS), son la
principal motivacion para el incremento del uso de estos recursos.

Ademas de la generacion de electricidad y de combustibles liquidos (Fischer-
Tropsch-diesel, Dimetileter), también ha sido investigada la conversion de
estas alimentaciones soélidas en gas natural sintético (SNG). Las ventajas del
SNG son la alta eficiencia, conversion, la infraestructura de distribucion de gas
existente tal como gaseoductos y la gran estabilidad y eficiencia de las
tecnologias usadas, coches de CNG (gas natural comprimido), calentamiento,
CHP (produccién de electricidad y calor combinado), produccion de
electricidad.

El carbdn y la biomasa solida tienen que ser convertidos a SNG por procesos
termoquimicos a través de la gasificacibn y una posterior metanacion,
alcanzando una eficiencia quimica total. Se encontr6 que al aumentar el
contenido de metano en el gas producto la eficiencia quimica total aumenta y

menos calor de reaccion tiene que ser eliminado en la etapa de la metanacion.
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La conversion a metano permite una facil y efectiva eliminacion de CO,, con la
separaciéon de una corriente con una alta concentracion de COx.

Esta revision se centra en los procesos de metanacion desarrollados para la
produccion de SNG a partir de carbon durante los afios sesenta y ochenta
(mayoritariamente en EE.UU., Alemania) y en los desarrollos recientes de
nuevos procesos para la produccién de SNG a partir de carbdn y biomasa seca

mediante gasificacion térmica.

3.6.2. Tecnologias para la produccion de SNG a part ir de fuentes de

carbono solido.

Se ha explicado detalladamente en el apartado 2.5.

3.6.3. Los primeros procesos desarrollados para SNG a partir de carbon.

Después de la segunda Guerra Mundial y hasta 1970 el uso del gas natural en
EE.UU. aumenté de manera considerable. Asi, en 1950 aproximadamente el
17 % del total de la energia primaria total consumida procedia del gas natural y
aumentd hasta el 30 % en los sesenta y setenta.

En 1960 el gobierno y la industria fueron conscientes de una escasez debido al
incremento de la demanda. Por ello, se impusieron nuevas regularizaciones
para la utilizaciéon y el precio del gas natural y mas importante, empezaron
investigaciones para el desarrollo de un proceso de metanacién eficiente para

convertir el carbon a SNG.

3.6.3.1. La metanacion en lecho fijo

Los reactores de metanacion de lecho fijo se usan como unidades de limpieza
de gas en plantas, como por ejemplo; las de amoniaco. Se usan para la
eliminacion de pequefias concentraciones de CO por metanacioén en corrientes
ricas en hidrogeno antes de la sintesis de amoniaco, para evitar la
desactivacion del catalizador. La eliminacion del calor de reaccion no es un

problema en estas aplicaciones, dada la capacidad calorifica de los grandes
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volimenes de gas. Para la produccion de SNG, sin embargo, el calor de
reaccion tiene que ser considerado, debido a la gran cantidad de CO en el gas
de sintesis. En este caso, varios reactores de metanacién se conectan en serie

con enfriamiento intermedio o reciclo de gas producto.

Proceso Lurgi

Lurgi desarroll6 una unidad de metanacién que incluia dos reactores de lecho
fijo adiabatico con reciclo interno. Una planta piloto fue disefiada y construida
por Lurgi y SASOL en Sasolburg (Sudéfrica) y otra planta piloto fue construida
por Lurgi y El Paso Natural Gas Corporation en Schwechat (Austria).

En la primera planta piloto, el proceso de metanacion fue estudiado usando una
corriente de gas de sintesis procedente de la planta de Fischer-Tropsch. El
gas de sintesis era producido en una planta de gasificacion de carbén
comercial, la cual incluia un scrubber Rectisol y un convertidor shift. La
segunda planta piloto convertia el gas de sintesis procedente de nafta a
metano. La unidad de metanacion en estas dos plantas piloto consistia en dos
reactores de lecho fijo adiabatico con reciclo interno de gas, segun se observa
en la Figura 3.22.

Ri R2
_,__\I N
Feadgas
]
Facycle
Comprassor SNG
S/

Condensale

Figura 3.22. Proceso Lurgi con reactor de metanacion de lecho fijo adiabatico.
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Las plantas piloto funcionaron durante un afio y medio con dos catalizadores
diferentes; primero un catalizador comercial con 20 % en peso Ni/Al,O3 vy
segundo un catalizador de metanacién especial desarrollado por BASF con un
alto contenido en Ni. El experimento con el primer catalizador mostré una
rapida desactivacion del catalizador. El segundo catalizador operé durante
4000 horas y alcanzé la temperatura de equilibrio adiabatico a 450 °C para una
altura del 32% del lecho catalitico.

En la Tabla 3.2, se presentan las condiciones experimentales y la composicion
del gas para un experimento tipico en la planta piloto con el segundo

catalizador.

Tabla 3.2. ParAmetros de operacion y composicion del gas en la planta piloto
del proceso de Lurgi.

Feedgas Fixed bed Fixed bed reactor
reactor K1 R2

Inlet Outlet Inlet Outlet

Temp. (°C) 270 300 450 260 315
Gas flow rate (wet), (my ) 18.2 96.0 89.6 8.2 79
Hz 60.1 213 7.7 7.7 0.7
co 15.5 43 0.4 04 0.05
CO, 13.0 193 21.5 215 213
CH,4 10.3 533 68.4 68.4 759
C 0.2 0.1 0.05 0.05 0.05
N, 0.9 1.7 20 20 20

Durante los experimentos la influencia de la relacion H,/CO (2.0, 3.7 y 5.8),
contenido de CO,, contenido de agua, contenido de C,-C3, contenido de azufre,
temperatura y presion fueron estudiados.

El efecto del sulfuro de hidrogeno se muestra en la Figura 3.23 que representa
la conversion para el 6.3% y el 23.8% del total del lecho catalitico frente al
tiempo de operacion. Desde 750 a 950 horas la instalacion funcioné con la

unidad scrubbing Rectisol y un lecho de ZnO, lo que disminuye la cantidad total
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de azufre hasta 0.02 mg H,S/m®N. Para el 6.3% del lecho catalitico, la
conversion disminuye, mientras que para el 23.8% del lecho no cambia. Desde
950 a 1230 horas, el lecho de ZnO se bypasseo y la conversién disminuyd
linealmente para el 6.3% del lecho; otra vez no cambia en conversion para el
23.8%. En el tercer periodo desde 1230 a 1380 horas se afadieron al gas de
sintesis 4 mg/ m°N de H,S. La conversién disminuy6 considerablemente para
el 6.3% y 23.8% del lecho catalitico.
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Figura 3.23. Efecto del sulfuro de hidrégeno sobre la reaccion de metanacion

en un metanador Lurgi.

Proceso TREMP (dentro del proyecto ADAM y EVA)

En 1970 y 1980 se investigo el reformado de metano y la metanacion del gas
de sintesis como un proceso ciclico disefiado para almacenar vy distribuir a
larga distancia el calor del proceso de reactores nucleares de alta temperatura.
La reaccion de reformado de metano con vapor de agua endotérmica utilizé la
energia nuclear y el gas de sintesis fue transportado por tuberia, una vez
reconvertido en metano y agua se cierra el ciclo y se produce calor.

El reformado con vapor de agua fue investigado en la instalacion a escala de
laboratorio, EVA | y la de metanacion en una instalacion a escala de
laboratorio, ADAM | durante mas de 1500 horas.
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La planta de metanacion ADAM | constd de tres reactores de metanacion de

lecho fijo adiabaticos incluyendo el reciclo segun el proceso TREMP de Haldor
Topsge, tal y como se presenta en la Figura 3.24.

Feed Hy'CO rato =4
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Figura 3.24. Esquema del proceso TREMP.

TREMP recupera el calor generado en la metanacién produciendo vapor de
agua sobrecalentado a alta presion. Las temperaturas en los reactores varian
desde 250 hasta 700 °C y la presion hasta 30 bares. En la Figura 3.25, se

muestran los perfiles de temperatura para los tres reactores del lecho fijo de
ADAM I.
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Figura 3.25. Perfiles de temperatura de los reactores de lecho fijo adiabaticos
de la planta ADAM 1.
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En la Tabla 3.3, se presentan las condiciones de operacion y la composicion
del gas obtenido en ADAM 1.

Tabla 3.3 Pardmetros de operacion y composicion del gas de ADAM .

Feed R1 R1 R2 R3 SNG
Inlet Exit Exit Exit

Temp. (°C) 300 604 451 303 23
Press. (bar) 273 272 271 27.05 270 27.0
Gas (my,) 535 1416 1255 348 334 119
Gas composition (vol%)
H; 65,45 3688 2096 a8.10 1.77 311
Cco 9.84 428 1.17 0.00 0.00 0.00
CO, 8.96 6.13 446 207 095 1.67
CH4 1130 28.12 37.44 4436 4728 8295
H,0 = 1915 29.82 38.84 43.06 0.10
N3 44 541 6.15 6.64 6.93 12.16

Proceso Conoco/BGC

La Continental Oil Company (EE.UU.) y British Gas Corporation (Reino Unido)
desarrollaron un reactor de metanacién adiabatico de lecho fijo, con reciclo de
gas.

La unidad de metanacion fue afiadida al gasificador de lecho fijo Lurgi
existente. La limpieza de gas previa a la metanacibn era una unidad de

purificacion de Lurgi-Rectisol.

Proceso HICOM

En este proceso se combina las reacciones WGS y metanacion. Se propuso,

una eficiencia térmica del 70% desde carbon a SNG.
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El gas producto desde el gasificador de carbdn se enfria y desulfura y entonces
pasa a la unidad de metanacién, posteriormente se elimina el CO,. Comparado
con el proceso previamente descrito, el CO, es eliminado después y no antes
de la etapa de metanacion. La unidad de eliminacion del CO, no necesita
tratar ningln compuesto de azufre. Un esquema simplificado del proceso se

presenta en la Figura 3.26.
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Figura 3.26. Diagrama del proceso simplificado para el proceso HICOM.

El gas purificado se calienta y satura por medio de agua caliente en un lecho
empaquetado de flujo a contracorriente. Entonces el gas de sintesis pasa a una
serie de reactores de lecho fijo. La temperatura es controlada por reciclo de
gas producto frio.

Un exceso de vapor de agua es afiadido al primer reactor de metanaciéon para
evitar la deposicion de carbono. El exceso de vapor de agua reduce la
eficiencia térmica y puede causar la sinterizacion del catalizador. Una parte del
gas producto desde los reactores principales de metanacion es recirculado y la
otra parte se pasa a través de uno o mas reactores de metanacion de lecho fijo
a baja temperatura. El resto de CO y H;, se convierten a metano y CO,. La
mayoria del calor liberado es usado para generar vapor de agua a alta presion,
mientras que el calor del dltimo reactor de metanacion es usado para calentar

el agua de saturacion.
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En la Tabla 3.4, se presentan las condiciones de operacion y la composicion

del gas para una prueba en la planta piloto.

Tabla 3.4. Condiciones de operacion y composiciones del gas para una prueba

en planta piloto del proceso HICOM.

Feed gas Product gas

Inlet temnp. {*C) 230 320
Pressure (bar) 25 70
Maximum temp. (*C) 460 640

Dry gas composition | vol.%)

Ha 11.7 5.5

co 126 11

€Oy 43.0 5341

CHy 31.7 39.3

N2 1.0 1.1

Proceso Linde

Linde desarroll6 un reactor de lecho fijo isotérmico con intercambio de calor
indirecto. El conjunto de tubos de enfriamiento estdn inmersos en el lecho

catalitico, tal y como se muestra en la Figura 3.27.

steam ‘syngas

water methane-rich gas

Figura 3.27. Esquema del reactor Linde isotérmico.
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El reactor fue pensado para permitir la produccién de vapor de agua a partir del
calor de la reaccion de metanacion. Una parte del vapor de agua deberia ser
afiadida a la mezcla de gas de sintesis para minimizar el riesgo de deposicion
de carbono, como se muestra en el diagrama de flujo del proceso Linde SNG,
Figura 3.28.

ispthermal adiabatic
reactor reactor

Pl

SNG

+ H:0

fesd boiling  high pre-ssure SWngas
walar steam
Figura 3.28. Diagrama de flujo del proceso Linde SNG, con reactores de

lecho fijo isotérmico y adiabatico.

La mezcla de gas de sintesis deberia ser entonces introducida en los reactores
de metanacion isotérmico y adiabatico. Habia también la posibilidad de
alimentar una parte del gas producto resultante del reactor isotérmico en el
reactor adiabatico para aumentar el rendimiento a metano. Los gases producto
de ambos reactores son finalmente mezclados, enfriados y el agua es
condensada.

Los reactores isotérmicos Linde son usados actualmente en plantas de sintesis

de metanol.
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Proceso RMP

Se propuso una metanacion a alta temperatura sin gas recirculado y sin unidad

de conversién shift separada.

En la Figura 3.29, se muestran de 4 a 6 reactores de metanacion de lecho fijo
adiabaticos en serie con enfriamiento de gas intermedio. El gas de sintesis
limpio puede ser afiadido en diferentes relaciones de distribucion en los cuatro
primeros reactores y el vapor de agua se alimento al primer reactor. La presion
del sistema fue variando entre 4.5 y 77 bares, las temperaturas de entrada a

los reactores fueron variando entre 315 y 538 °C y la relacién de H,/CO varia

BEBE_

Figura 3.29. Diagrama de flujo del proceso de metanacion, segun el proceso
RMP.

entre 1y 3.

En el primer reactor el CO fue convertido mayoritariamente a CO, por la
reaccion WGS.

El agua y el CO, se eliminaron del gas producto que sale del sexto reactor y se
aliment6 a la etapa de metanacion seca final para reducir el hidrégeno y CO
por debajo de 3y 0.1 % vol., respectivamente.

En la Tabla 3.5, se muestra la composicion del gas seco y las temperaturas del
experimento a 27 bares. El 40% del total del gas de sintesis limpio con una
relacion de H,/CO de 1 entré en el primer reactor junto con el vapor de agua

con una temperatura de entrada de 482 °C.
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Tabla 3.5. Composicion y propiedades fisicas de las corrientes del diagrama de

flujo de la metanacion.

Syngas R R R R 5 %
Temp. (°C) {inlet) - 482 a3 33 538 316 260
Temp. (*C)outlet] - m 17 IiE 7 b04 47
Press, (bar) (outlet) 273 6.7 A 15 136 226 213
Syngas (volX) (inlet) - 40 0 10 - - -
Steam|gas (inlet) 120 (.88 0.56 043 050 063 083
Dry gas composition, voL% at the outlet

H; 49380 553 807 £09 3690 1286 979
Y 49380 13.97 18.46 2063 1525 564 087
(0, 0.10 530 LN 1364 192 3990 46.84
(H, 030 510 943 1264 1864 3160 .00

Proceso ICI/Koppers

Similar al proceso RMP, ICI desarroll6 un catalizador y un proceso de
metanacion de un paso a alta temperatura. Este proceso queria producir SNG
desde el gas producto del gasificador de carbon Koppers-Totzek.

En la Figura 3.30, se muestra un proceso, que consta de tres reactores de
lecho fijo adiabaticos en serie con enfriamiento del gas intermedio. La
temperatura de entrada del primer reactor de metanacion se fij6 en 400 °C y la
cantidad de vapor de agua se afiadio para que la temperatura no sobrepasara
los 750 °C.

En la Tabla 3.6, se muestra la composicion del gas y las temperaturas de un

experimento.
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Tabla 3.6. Composiciones y propiedades fisicas de las distintas corrientes, en

el proceso de metanacion ICI.

R R2 13

Inlet Exit Inlat Exit Inlet Exit
Temp. (*C) 398 P EXA] 590 300 438
Gas composition (voL %)
Hy 49 355 15 203 203 58
@ 3L 145 145 43 43 03
1) U7 402 a2 519 539 b7
H, 01 B3 i3 198 198 291
N 12 14 14 17 17 20
H,0* 67.3 123 3 044 944 1182

* Steam relative to 100 volumes of dry gas.
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Figura 3.30. Diagrama del proceso ICI.

R3

to COWH,0
T removal

El catalizador desarrollado tenia un alto contenido de niquel y mostré una

buena actividad, selectividad y resistencia fisica en un experimento durante

1500 horas.

Ninguna planta a gran escala se construyo.
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3.6.3.2. La metanacion en lecho fluidizado.

Los reactores de lecho fluidizado son conocidos por ser adecuados para
operacion a gran escala de reacciones de catalisis heterogénea con alta
exotermicidad.

La mezcla de los solidos fluidizados conlleva condiciones isotérmicas en el
reactor, lo cual permite un control simple y facil de la operacién. La
transferencia de masa y calor es alta comparada con los reactores de lecho fijo.
Otra ventaja es la posibilidad de eliminar facilmente, afadir y recircular
catalizador continuamente durante el proceso. Sin embargo deberia prestarse

especial atencion a la atricion y el arrastre de particulas del catalizador.

Departamento de Minas.

El Departamento de Minas (EE.UU.) empezé en 1952 un programa para
producir gas natural sintético de calidad a partir de carbon mediante
gasificacion y metanacion. Dentro del alcance de este proyecto, se
desarrollaron los reactores de metanaciéon: un lecho fijo y dos lechos fluidizados

diferentes, los cuales estuvieron operativos un total de mas de mil horas.

El primer lecho fluidizado tenia un diametro aproximado de 19 mm. Con este
reactor de lecho fluidizado convencional se midieron diferencias de temperatura
de 100 K. Por ello, se construy6é un lecho fluidizado con varias entradas de
alimentacion. En la Figura 3.31, se muestra un esquema de este reactor de
lecho fluidizado con multiple alimentacién, con tres entradas de gas localizadas

en el fondo, a 45.7 cm y a 99 cm por encima del distribuidor de gas.
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Figura 3.31. Diagrama del lecho fluidizado con multiple alimentacién.

Los resultados mostraron un buen control de temperatura en el reactor del
lecho fluidizado de multiple alimentacién y que el Ni fue superior al Fe como

catalizador de metanacion.

El catalizador de Fe no fue suficientemente activo para producir SNG de
calidad; la conversién de H, y CO era menor del 80% y ademas se formaban
hidrocarburos de dos y tres carbonos. El catalizador de Ni se encontré que era

muy activo y adecuado para la metanacion del gas de sintesis pero
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extremadamente vulnerable al envenenamiento por azufre. Diferentes tipos de
catalizador de Ni se usaron en los experimentos del lecho fluidizado.

El reactor de lecho fluidizado con multiple alimentacion operé durante 1120
horas con temperaturas de 370 — 395 °C y una conversion de H, y CO del 95 —

98%, incluyendo dos ciclos de regeneracion del catalizador.

Proyecto Bi-Gas.

En este proceso el carbon es convertido en un gasificador de lecho de arrastre
con oxigeno y agua. El gasificador de lecho de arrastre consta de dos etapas:
en la etapa superior, el carbon pulverizado se alimentd y reaccioné con vapor
de agua y gas caliente desde la etapa inferior produciendo gas de sintesis y
char.

El char (residuo sélido carbonoso) se convirti6 completamente con oxigeno y
vapor de agua en la etapa inferior, produciendo el calor para la etapa superior
endotérmica. Las temperaturas en las etapas inferior y superior fueron
alrededor de 1540 y 927 °C, respectivamente. El gas producto resultante fue
enfriado, sometido a conversion shifty CO, y H,S fueron desorbidos. Después,
el gas de sintesis fue alimentado al reactor de metanacion catalitica. Un

diagrama de este proceso se presenta en la Figura 3.32.
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Figura 3.32. Diagrama de flujo del proceso Bi-Gas.
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El reactor de metanacién desarrollado dentro del proyecto Bi-Gas fue un
reactor de lecho fluidizado gas-sélido, que incluye una segunda entrada de
alimentacion y dos paquetes de intercambiadores de calor, segun, se muestra

en la Figura 3.33,
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Figura 3.33. Reactor de metanacion de lecho fluidizado del proceso Bi-Gas.

112



Investigacion en la reaccidn de metanacion

Una pareja de tests que duraron 5 — 10 dias se llevaron a cabo en un intervalo
de temperatura de 430 — 530 °C con una presion de 69 — 87 bares y una carga
de catalizador de 23 — 27 kg. Mas de 2200 horas fueron acumuladas con el
sistema de metanacion del lecho fluidizado.

El gas reactante consta de: 59 % vol. de H, 19 % vol. de CO, 20 % vol. de CH,
y algo de CO,, H,O y N,. La velocidad de minima fluidizacién del catalizador
era alrededor de 0,3 cm/s y una velocidad superficial del gas en un intervalo de
2.4y5.5cm/s 6 8 —18 veces la velocidad de minima fluidizacion.

La conversion de CO estuvo entre el 70 y 95 %. La conversion relativamente
baja, significa que el gas producto necesita ser convertido en un reactor final de
metanacion del lecho fijo.

Los catalizadores contenian Ni, Cu, y Mo sobre un soporte de aliumina. Los
resultados mostraron que la mayor parte de CO fue convertido dentro de la

primera parte del lecho (96 - 99.2 %), segln se muestra en la Tabla 3.7.

Tabla 3.7. Conversion de CO en las zonas inferior y superior.

Temp. (C) Feed ratio H,/C0 {0 feed m'/h €0 conversion to {mol%) Total CO conversion
CHy Dy (5Hg z

Test Ne. 24, perind 2

lower zone 418 100 31 153 (9.2 25 43 96,0 36,9
Upper zone 198 - 295 0.6 157 2l 12 A0

Test Ne. 24, perind 7

lower zone 45 t| 23 11.0 &6.6 104 2l 492 993
Upper zone 428 19 45 26 577 354 11 9.3

Test Ne. 24, perind 5

lower zone 478 b0 23 122 &8.3 102 0.7 99.2 983
Upper zone 468 40 14 il 00 0g 11 970

El catalizador mostré también una alta actividad para la reaccion WGS, lo que
conlleva altas cantidades de CO; en el gas producto.
En el mismo reactor, se llevaron a cabo simultdneamente las reacciones WGS

y metanacion.
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Proceso Comflux

Este proceso utiliza un reactor de metanacion de lecho fluidizado para producir
SNG de calidad mediante gasificacion de carbon. En la Figura 3.34, se
presenta el esquema del proceso Comflux. Las condiciones experimentales se

muestran en la Tabla 3.8.

Steam Cyclon/fiiter
Wate Ii /r |
ater
Syngas ‘
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—
Desulphurisation h
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Heat Exchangar Recycle

ﬁtﬂam COI‘I‘!PFESS{!I’

Figura 3.34. Diagrama del proceso Comflux.

Tabla 3.8. Condiciones experimentales para la planta piloto segun el proceso

Comflux.
Temperature 300-500 C
Pressure 20-60 bar
H./CO ratio Upto 4
Recycle /feed ratio Upto2
Gas velocity u 0.05-02 m(s
Bed diameter 0.4 m
Bed height 2-4m
Particle size 50-250 pm
Catalyst mass 200 ke
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El proceso funcioné con gas de sintesis limpio y una relacibn de H,/CO
ajustada estequiométricamente. En experimentos en planta piloto se mostré
que la operacion isotérmica permite la metanacion del gas de sintesis con una
relacion de H,/CO de 1.5 con adicion de vapor de agua (combinando las
reacciones de WGS y metanacion en un equipo).

La omision de la unidad shift y el compresor de reciclo del gas producto
ademas de la posibilidad de introducir todo el vapor de agua al mismo nivel de
alta presion conllevaria a una reduccion importante de inversion y de costes de
operacion.

Se investigaron los mecanismos de desactivacion del catalizador, la cinética de
la reaccion, la resistencia de atricion del catalizador, la influencia del azufre en
la metanacién y la desactivacion debido a la deposicién del carbono para los

diferentes catalizadores de Ni.

3.6.3.3. Otros conceptos

Proyectos Synthane

Se desarroll6 un reactor de pared catalitica, un reactor de metanacién de
placas paralelas adiabatico y un reactor hibrido.

La alimentacion del gas de sintesis para las pruebas experimentales de los
reactores de metanacion se prepar0 mediante reformado de gas natural con
vapor de agua incluyendo dos etapas de desulfuracion. Se llevaron a cabo
experimentos de unas pocas miles de horas usando tres reactores diferentes a
escala de laboratorio con una estequiometria de gas de H,/CO = 3 — 3.3, una
temperatura de pared de aproximadamente 390 °C, una presion de 20 bares y

una relacion de reciclo de gas desde 0.5 a 3.
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Gasificacion catalitica de carbén

Se desarrolld6 un proceso de gasificacion catalitica de carbdon para la
produccion directa de SNG, segun se muestra en la Figura 3.35.
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Figura 3.35. Diagrama del proceso de gasificacion catalitica de carbén, Exxon.

La metanacion en fase liquida

En la Figura 3.36, se muestra un reactor de metanacion de lecho fluidizado de

tres fases, con el propdsito de eliminar eficientemente el calor de reaccion.
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Figura 3.36. Diagrama del concepto de la metanacion en fase liquida.

El gas de sintesis producido en el gasificador de carbén se introdujo en el
reactor de metanacion de fase liquida catalitico (LPM) junto con un liquido de
proceso circulante (petréleo mineral), el cual absorbe el calor de reaccion. El
gas producto se separd en el separador de fase liquida y en el separador de
gas producto.

Se llevaron a cabo los experimentos con diferentes catalizadores de niquel,
liquidos de proceso y condiciones de operacion (260-360 °C, 20.7-69 bar, la
relacion H,/CO 1-10, afiadiendo agua), en tres reactores diferentes, ver la
Tabla 3.9. BSU (instalacion a escala de laboratorio) y PDU (instalacién de

desarrollo de proceso).
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Tabla 3.9. Reactores de metanacion en fase liquida y condiciones de

operacion.

BSU PDU Filot plant
Reactor diameter {cm) 2.0 9.2 61.0
Reactor height (m) 1.2 21 4.5
Gas flow, (md, ;) 0.85 42.5 425-1534
Catalyst bed height (m) 0.3-09 0.61-1.8 -
Catalyst mass (kg) - 290-1000
Pressure (bar) 20.7-69 2452
Temperature (*C}) 260-380 315-360
H,/CO 1-10 2.2-95
Catalyst size (mm) 0.79-4.76 -

Se logré mas de 300 horas de metanaciéon en la planta piloto. Los resultados
mostraron baja conversion y alta pérdida de catalizador en el reactor de lecho

fluidizado.

3.6.4. Desarrollos recientes del SNG a partir de ca  rbdén y biomasa

La produccion de SNG a partir de carbén y biomasa se ha vuelto a considerar
desde el afio 2000 debido a los altos precios del gas natural y el deseo de una
menor dependencia de las importaciones de gas natural y la utilizacion de una

energia alternativa renovable a NG (en el caso de biomasa).

3.6.4.1. SNG a partir de carbdn

Este proceso es muy interesante en EE.UU., debido a que las reservas de
carbon que poseen pueden durar mas de 220 afos.

En la baja economia del carbono, la gestién del carbono mediante captura y
secuestro sera crucial y un factor importante para la evaluacion econémica del
proceso SNG. ElI CO, puede ser almacenado en reservorios no atmosféricos
(por ejemplo en las formaciones geologicas subterraneas profundas o en el

océano profundo).
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Gran punto de energia

Ha sido desarrollada la llamada hidro—metanacion, el proceso pretende llevar a
cabo la gasificacion de carb6on y metanacion en un mismo equipo conteniendo
un catalizador a temperaturas entre 600 y 700 °C. Este proceso se parece al
proceso de gasificacion catalitica de carbon de Exxon. Sin embargo, no se
dispone de datos sobre temperaturas, composicion del catalizador, grado de

conversién, separacion de producto/reactante, etc.

Research Triangle Institute

Ha sido desarrollado un sistema para producir SNG y electricidad desde lignito
o carbon sub-bituminoso. En el proceso propuesto, el carbon es inicialmente
preprocesado en un pirolizador de transporte para convertir el carbon en una
mezcla de especies de carbono gaseoso, hidrégeno y solidos finos de char.

El char es utilizado para generar electricidad y el efluente gaseoso desde el
pirolizador de transporte es convertido a un gas de sintesis rico en metano en
un reactor de lecho fluidizado de metanacion catalitica. Las especies de
azufre, amoniaco y CO, presentes en el gas de sintesis seran tratadas en las

etapas de limpieza del gas para producir un SNG limpio.

Proceso de hidrogasificacion

En el cual el carb6n sera gasificado con hidrégeno a temperaturas moderadas
de 870 °C y alta presion de 70 bares. El metano contenido en el gas de sintesis

es directamente producido en el gasificador sin ningan catalizador.

3.6.4.2. SNG a partir de biomasa

El uso de biomasa para la produccion de SNG es mas interesante porque la
biomasa es neutra de carbono y ademas de esto, por captura y secuestro de
CO,, el balance de carbono seria negativo. Los retos de usar biomasa en lugar

de carbon, surgen por un lado debido a la diferente composicién quimica y a
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las diferentes impurezas en el gas producto tal como azufre organico y por otro

lado debido al pequefio tamafio de la instalacion.

Energy Research Center of the Netherlands (ECN)

Un concepto general fue propuesto incluyendo la gasificacion de la biomasa
en un gasificador de lecho fluidizado dual (MILENA), limpieza del gas,
metanacion y mejora del SNG. EI ECN mostr6 la metanacion de un gas
producto enriquecido en hidrégeno procedente de un gasificador de madera
en un reactor catalitico de lecho fijo durante 150 horas.

El sulfuro de hidrégeno deberia de ser eliminado en un lecho de ZnO, mientras
un prereformador deberia convertir las olefinas previo a la metanacion en
lecho fijo. En la Figura 3.37, se muestra el diagrama la instalacion propuesta
por ECN.

S OLGA tar chlarine sulphur
fluegas ¥ remaoval remaoval removal
1 _ :
Milena _
biomass gasifier
- T-/ L4
air steam agh tars Cl 3

/J: SNG
COs

multi stage fixed bed methanation condenser compressor amine scrubber

Figura 3.37. Diagrama de la instalacion propuesta por ECN.
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Center for Solar Energy and Hydrogen Research (ZSW)

Ha desarrollado el llamado proceso de gasificacion mejorada con adsorcion
Ireformado (AER) para producir un gas enriquecido de hidrégeno a partir de
biomasa por gasificacion a baja temperatura en un gasificador de lecho
fluidizado dual. Actividades recientes se han enfocado en la produccion de
SNG a partir del gas producto de AER mediante metanacion en lecho fijo
sobre un catalizador de niquel comercial en un reactor multi-tubular enfriado

con una sal fundida, ver en la Figura 3.38.
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Figura 3.38. Esquema del reactor de metanacion de lecho fijo enfriado con sal
fundida.

En la Tabla 3.10, se resumen las composiciones del gas a la entrada y a la

salida.
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Tabla 3.10. Composicion del gas a la entrada y a la salida del reactor de

metanacion (ZSW).

Dry gas compositon (vol.%) Inlet Outlet
H. 6B7.5 08
o 8.5 0.0
0 12.0 8.3
CH, 12.0 819
Temp. (*C) 500 250
Press, (bar) 0.7 -
Chemical heat (kW) 50 100

Instituto Paul-Scherrer (PSI)

Se ha investigado la conversion de biomasa seca en SNG durante
aproximadamente 10 afios. La conversion de la madera en SNG es una idea
gue se promovié desde afio 1990.

El lecho fluidizado circulante (FICFB) operd bajo condiciones comerciales y fue

seleccionado como el mejor gasificador por dos razones:

1. El gas producto casi no contiene nitrégeno y es rico en metano, lo que
se considera muy adecuado para la metanacion.

2. El gas producto desde esta planta de gasificacion industrial con alta
disponibilidad es usado en un motor de gas y puede ser usado como

corriente de prueba en una instalacion industrial.

La composicion del gas producto procedente del gasificador FICFB es muy
similar a la composicion del gasificador de carbon de Lurgi, pero contiene una
cantidad importante de hidrocarburos insaturados (3% vol. de etileno). Esta
cantidad de hidrocarburos insaturados es un reto para el catalizador de niquel
en la metanacion de lecho fijo adiabatico, por la formacion de carbono. La
tecnologia de metanacion del lecho fluidizado Comflux fue seleccionada como

tecnologia con un control de temperatura optimo.
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La desactivacion del catalizador de metanacion se observdé después de
aproximadamente 200 horas de operacién. Mediante la evaluacién y el
desarrollo de métodos adecuados de caracterizacién de catalizadores, se pudo
mostrar que las especies, azufre organicas fueron la principal causa para la

limitacion de la vida del catalizador.

Se encontrdé que las especies de carbono sobre la superficie del catalizador
pueden ser eliminadas en ciertas zonas del reactor de lecho fluidizado,
mientras que bajo las condiciones de lecho fijo, la rapida desactivacion por

deposicion del carbono depositado ha sido observada en presencia de olefinas.

Una eliminacion adecuada de compuestos organicos de azufre y la gestion de
carbono sobre la superficie de catalizador son necesarias para el control de la

desactivacion del catalizador.

En verano de 2007, se consigui6é un catalizador estable durante mas de 1000 h,

tal y como se muestra en la Figura 3.39.
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Figura 3.39. Resultados de un experimento de metanacion de larga duracion
usando la metanacién de lecho fluidizado.
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En la etapa de metanacion, se consiguio un alto contenido de metano entorno

al 40% y una pequefia cantidad de CO.

La PDU (instalacion de desarrollo del proceso) permitio la demostracion del
proceso completo partiendo de madera a SNG incluyendo gasificacion,
limpieza del gas, metanacion y purificacion de gas en escala semi-comercial,

ver Figura 3.40.
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Figura 3.40. Diagrama de bloques de la instalacion de desarrollo del proceso
(PDU) que produce SNG a partir de madera aplicando PSl/metanacion en

lecho fluidizado.

3.6.4.3. Proyectos internacionales de SNG a escala industrial

En la Tabla 3.11, se muestra una perspectiva general de varios proyectos de
produccion de SNG a partir de carbon a SNG en EE.UU. y China. La mayor
parte de ellos incluye la captura y secuestro de carbdn para mejorar el uso de

carbono sin emisiones de CO..
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Tabla 3.11. Proyectos propuestos y en construccion para producir SNG a partir

de carbon.
Froject couniry Feed NG Mio m'day (0, capture In service Source
Kentucky Newgas, ConocoPhilips, US Coal 46-54 Yes - [99,100]
Freeport Plant, Huncon Energy, US Petcoke 51 Yes 2012 [101]
South Heart, Great Northern Powier, LS (aal 28 Yes 02 7]
Indiana SNG, Leucadia National Co,, US Coal 3l - Ml (3]
Seriba Coal Casification Mant, US Coal 76 - 2000 73]
Lake Charles Cogeneration, US Petcoke EOF° 2013 3]
(Cash Creek Generation, LS (aal EOR" 0 73]
Lackawanna Clean Energy, LS (aal P! EOR" 02 [102]
Southern [llinois Clean Energy Center, US Coal 2l - - 73]
Decatur, Secure Energy Systems, US Coal 19 - 200 97]
Southern Ilinois Coal to SNG Facilty, Power Holdings LLC, US (aal 50 Yes 2013 [103]
NC 17 SNG Projeer, 1S (ol 3 . ’ a7]
Datang Hexigten SNG Project, China (aal - - - 198]
Datang Huayin SNG Project, China Coal - - - 98]
Shamxi SNG Project, China (aal - - - (98]

* Enhanced oi recovery.

Para el Kentucky Newgas y Southern lllinois Coal to SNG, se ha propuesto el
proceso de metanacion de TREMP. Para el resto no hay informacion

disponible.

Para biomasa, a finales de 2009 y hasta principios de 2010, el proceso de
metanacion de PSI/CTU (Suiza) conectado con el gasificador Repotec FICFB

en Gussing (Austria), se evalu6 como una tecnologia prometedora.

3.6.5. Conclusion

La produccién de SNG a partir de carbdn o biomasa se considera actualmente
debido a los altos precios del gas natural y al deseo de menor dependencia de
las importaciones de gas natural. Durante los afios 70 del siglo pasado, un
namero de procesos de metanacion fueron desarrollados tanto en lecho fijo
como Yy fluidizado. Ambos conceptos permiten combinar las reacciones de
WGS y metanacién en el mismo equipo para ajustar la relacién H,/CO. Esto
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conllevo una alta flexibilidad con respecto a la composicion del gas de
alimentacion. Mientras la metanacién en lecho fluidizado permite la
isotermicidad de la operacion, debido los altos coeficientes de transmision de
calor, el calor de reaccién en los reactores de lecho fijo se elimina normalmente
por una combinacion de enfriamiento con gas intermedio y de reciclo.
Dependiendo del concepto, esto conlleva a un mayor numero de reactores,
intercambiadores de calor, etc. Con respecto a los catalizadores (hormalmente
basados en Ni), los dos reactores conllevan diferentes retos: en operacion del
lecho fluidizado, el catalizador tiene que ser resistente a la atricion, mientras
qgue en el reactor de lecho fijo la sinterizacién debido a las altas temperaturas

de reaccion debe tenerse en cuenta.

Desde el afilo 2000 nuevos procesos se estan desarrollando, especialmente a
partir de biomasa. Debido a la distribucién geografica de la biomasa, bien se
planifican pocas plantas grandes (mayor de 400 MWSNG) en lugares donde la
biomasa es facil de transportar o un elevado nimero de pequefias plantas
(menor de 100 MWSNG). Mientras que en las grandes instalaciones, la
tecnologia similar a la de los procesos de SNG a partir de carbdén puede
usarse, en plantas pequefias, la limpieza tradicional de gas frio (Rectisol,
Selexol) no puede ser integrada debido a limitaciones de eficiencia y
financieros. Por lo tanto estrategias mas simples de la limpieza del gas tienen
gue ser aplicadas.

Ademas, el contenido de etileno en un pequefio porcentaje, tipico para el gas
producido rico en metano a partir de gasificadores de biomasa, es un reto para
la estabilidad de larga duracion del catalizador en la metanacion de lecho fijo
adiabatico debido a las altas temperaturas. Por consiguiente, el etileno tiene
que ser convertido a especies menos reactivas (por ejemplo, por
hidrogenacion) corriente arriba de la metanacion del lecho fijo como sugirié el
proceso ECN. Por el contrario, la tecnologia de metanacion del lecho fluidizado
isotérmico de PSI/CTU mejora la estabilidad del catalizador sin la eliminacion
de etileno corriente arriba o conversion, debido a la regeneracién interna del

catalizador.
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Conclusion

Después de analizar las caracteristicas de ambas reacciones de metanacion y
de observar, que para una mayor conversion de CO y selectividad a metano se
debe trabajar a temperaturas bajas y presiones altas. Y que el tipo de reactor
seleccionado depende del catalizador debido a los problemas de atricion o de
los perfiles de temperatura o de una conversion mayor, todo dependera de
como sea la instalacion y cual sea el objetivo a conseguir.

Se estudian ambas reacciones, reaccion de CO con H; y reaccién del CO, con
H,, para distintas temperaturas. Se han llevado a cabo un estudio
termodinamico utilizando las ecuaciones de los calores especificos, las
entalpias, entropias, y energia libre de Gibbs. Tanto en las entalpias como en
las entropias se utilizan sus férmulas integrales. Después de haber realizado
todos estos célculos matematicos se ha determinado que termodindmicamente
las reacciones de metanacion, estan favorecidas a temperaturas menores de
627 °C para el CO y 587 °C CO,. Aunque también influyen las altas presiones
gue se suelen utilizar y el tipo de lecho, como puede ser fijjo o fluidizado,
ademas de la cinética.

El andlisis de los procesos en los que se lleva a cabo la metanacion permite
observar que la metanacion tiene muchas aplicaciones en distintos procesos
industriales como etapa de purificacion, como una reaccién secundaria, o
como una etapa mas del proceso industrial. Como etapa de purificacion se
utiliza para eliminar el CO en la corriente de hidrogeno en las pilas de
combustible PEM y de la corriente en la sintesis de amoniaco, debido a que
en los dos casos el CO es un veneno para el catalizador y en las pilas de
combustible PEM se utiliza platino que es un metal caro. El hidrégeno tiene
importancia por su utilizacidon en muchos procesos, ademas de que también se
empieza a utilizar como un posible combustible. El amoniaco es importante no
solo como producto quimico, sino que es la materia basica para obtener otros
compuestos como pueden ser la urea o el acido nitrico, entre otros.

La metanacion tiene lugar como reaccion secundaria en el proceso de Fischer-
Tropsch y en la sintesis de metanol, es decir, la metanacion es una reaccion no
deseada ya que no es el objetivo. Los productos obtenidos por ambos procesos

son importantes y a continuacion se enumeran algunos de ellos.
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Conclusion

En la sintesis de Fischer-Tropsch se obtiene productos como gasolinas,
alquenos, alcanos y oxigenados entre otros.

A partir de metanol se obtiene gran cantidad de productos como son acido
tereftalico, acido acético, MTBE, alcoholes, formaldehidos, metil metacrilato,
eteno y propeno, entre otros.

La metanacién esta teniendo una importancia cada vez mayor debido a que es
una de las etapas de obtencion de gas natural sintético a partir de carbon, es
decir, que debido a la escasez de petréleo y gas natural, ya que las reservas de
ambos son limitadas y mucho menos cuantiosas que las de carbon.

Ademas, también es importante este proceso por una menor dependencia de

las importaciones de gas natural.

Antes de que un proceso llegue a nivel industrial, se realizan investigaciones y
cuando es un proceso importante y sin demasiado gasto, se convierte en un
proceso industrial. La metanacion esta siendo un tema en el que se investigan
distintas posibilidades, utilizando distintos reactores para asi encontrar un
reactor con el cual teniendo unos buenos pardmetros de operacién y una
composicibn de gas adecuada se obtenga una elevada conversion y
selectividad, es decir, que la mayor parte del CO introducido pase a metano sin
que se produzca ninguna reaccion secundaria, uno de los reactores con los
gue se ha investigado es el reactor de microcanales. Ademas de investigar con
nuevos reactores, también se estudia qué catalizador y soporte son los mas
adecuados para estas reacciones que proporcionen una alta conversion y
selectividad. Algunos de los catalizadores que se han investigado son Ru, Rh,
Ni, Pty Pd, y algunos de los soportes investigados son la alimina, TiO, y SiO..
Estas investigaciones tienen un anico fin obtener una buena conversion,
selectividad y rendimiento, ademas de tener un bajo coste y poder optimizar un

proceso industrial, o llevar un proceso a escala industrial.

Todo esto demuestra la importancia de las reacciones de metanacién, que
aunque por si solas no puedan convertirse en procesos industriales, ya que van
acompafadas de otras reacciones. Se puede decir que estas reacciones estan

implicitas en muchos procesos, que no podrian tener lugar sin ellas.
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