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Capitulo 1: Introduccion

1.1 PLANTEAMIENTO Y OBJETIVOS

1.1.1 Planteamiento

El trabajo realizado en esta tesis se enmarca dentro de una de las lineas
de investigacion que se vienen desarrollando en el grupo de investigacion
CREG (Catalysis, Molecular Separations and Reactor Engineering Group), para
el desarrollo de nuevos reactores cataliticos mas eficaces y seguros en la
industria quimica. Dentro de esta linea se ha estudiado la viabilidad de
produccion y purificacion de hidrogeno, para su aplicacidon como vector
energético alternativo a los combustibles fosiles tradicionales, mediante el uso
de reactores con separacion de zonas de regeneracion-reaccion. Este trabajo se
ha llevado a cabo dentro de un proyecto del plan nacional de investigacion y
que lleva por titulo “Hidrogeno, vector energético alternativo: viabilidad de
procesos y reactores redox en su producciéon y purificacion” (proyecto

CTQ2007-63420).

El reactor de lecho fluidizado de dos zonas (RLFDZ) desarrollado por el
grupo CREG, es un reactor catalitico cuya principal caracteristica es la
alimentacion de reactivos a diferentes alturas del lecho. En ¢él, habitualmente el
oxigeno (u otro agente oxidante, como CO,, H,0,...) es alimentado junto a un
gas inerte por la parte inferior del lecho de forma que oxida el solido (o quema
el coque depositado sobre ¢l en la reaccion) presente en esa zona (zona oxidante
o de regeneracion). Este solido, en el proceso de intensa mezcla caracteristico
de los lechos fluidizados, es transportado hasta la zona superior (zona reductora
o de reaccion), donde se alimenta el reactante y el solido se reduce, cediendo el
oxigeno captado en la parte inferior del lecho, o bien tiene lugar la reaccion con
el catalizador exento del coque que se forma en la reaccion. Este solido
reducido y/o desactivado circulara nuevamente a la parte oxidante, repitiéndose
el ciclo y permitiendo una operaciéon continua. En trabajos previos, este reactor
se ha mostrado como una alternativa muy interesante en procesos de oxidacion

selectiva de olefinas (produciéndose un gran aumento en la selectividad a
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productos deseados) y de deshidrogenacion catalitica (regenerandose ‘in situ’ y
de forma continua, en la zona oxidante, el catalizador en el que se deposita
coque en la zona de reaccidon). En la presente tesis se analiza el uso de dicho
RLFDZ en los procesos de reformado oxidativo de metano y reformado

oxidativo de etanol.

1.1.2 Objetivos de la tesis doctoral

El objetivo principal de esta tesis doctoral es el estudio de la viabilidad
del uso del reactor de lecho fluidizado de dos zonas (RLFDZ) en los procesos
de reformado oxidativo de metano y de etanol. En concreto, los objetivos

pormenorizados que se persiguen son:

0 Conseguir trabajar de manera estable en un reactor de lecho
fluidizado de dos zonas llevando a cabo la reaccidon de reformado

con vapor de metano o etanol.

0 Reducir la relacion vapor/reactivo (metano o etanol) manteniendo
el funcionamiento estable, para disminuir los costes de operacion
del proceso sin que haya una formacion de coque que reste
actividad al catalizador y, por tanto, empeore el funcionamiento

del proceso.

O Maximizar, en las condiciones anteriores, el rendimiento a
hidrogeno optimizando las variables de operacion: relacion
vapor/reactivo, relacion oxigeno/reactivo, temperatura, velocidad

superficial relativa de los gases en ambas zonas,...

Con la finalidad de lograr estos objetivos se incluye a continuacion una

relacion de los objetivos parciales en los que se ha estructurado la investigacion:

O Lograr una adecuada puesta a punto de los diferentes sistemas

experimentales.
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O Sintetizar los catalizadores cuyo funcionamiento sea adecuado
para llevar a cabo ambas reacciones: 1% Ni/AlLO; y 2,5%
Ni/AL,O3 para el reformado oxidativo de metano; y (Pt/CeO,-
ZrO,)-bentonita y 1% Ni/Al,O3 para el reformado oxidativo de

etanol.

O Estudiar el comportamiento fluidodindmico y obtener una
caracterizacion fisico-quimica basica de los catalizadores

empleados en las reacciones objeto de estudio.

O Analizar la viabilidad del reformado oxidativo de metano y de
etanol en reactores de lecho fluidizado de dos zonas, estudiando
para ello el efecto de las diversas variables de operacion en cada

una de las reacciones.

0 Comparaciéon con el lecho fluidizado convencional y andlisis de

los resultados.

1.2 REACTORES DE LECHO FLUIDIZADO DE DOS ZONAS

Existen multitud de reacciones cataliticas heterogéneas que deben
desarrollarse de forma semi-continua o discontinua debido, por ejemplo, a la
desactivacion del catalizador, a que el adsorbente empleado se satura o a que el
catalizador debe someterse a etapas alternativas de reduccidon-oxidacion. Este
tipo de procesos son habitualmente desarrollados en reactores de lecho fijo
operando alternativamente o bien en lechos fluidizados circulantes, que
permiten el trasvase de solidos entre el reactor y otra unidad que operaria como
regenerador del catalizador, como es el caso del proceso FCC. Sin embargo, en
estas situaciones, la posibilidad de operar de forma continua empleando un

unico reactor supondria una gran ventaja.

Durante los tultimos quince afios, dentro del grupo de Catalisis,

Separaciones moleculares e Ingenieria de reactores (CREG) de la Universidad
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de Zaragoza, se ha venido trabajando en este sentido. Asi se ha conseguido el
desarrollo de reactores que representan una alternativa tanto a sistemas del tipo
CFBR (lecho fluidizado circulante), como al sistema de operacion en
discontinuo. El objetivo principal es conseguir operar en continuo usando un
solo reactor. Para ello se ha intentado aprovechar algunas de las ventajas que
ofrecen los lecho fluidizados, entre las que se encuentra la intensa mezcla de
solidos, que posibilita que el conjunto del lecho sea practicamente isotermo,
incluso en el caso de reacciones muy exotérmicas, ya que la rapida circulacion
del solido evita la formacion de puntos calientes, permitiendo un estricto control
de la temperatura durante la reaccién. Ademas, si se crean dentro del reactor dos
zonas con distintas atmosferas, la agitacion del sélido permite el trasvase del
catalizador entre ambas zonas. Para alcanzar este fin, se han desarrollado dos
tipos de reactores de lecho fluidizado en los que la alimentacion del
hidrocarburo y el oxigeno se realiza en dos zonas diferentes: el reactor de lecho
fluidizado de dos zonas (RLFDZ) y el reactor de lecho fluidizado con

circulacion interna (RLFCI).

Se puede considerar que el antecedente de este tipo de reactor seria la
descripcion que realizaron Knox y cols. (1976) en una patente de Monsanto
sobre catalizadores para la dimerizacion oxidativa de tolueno, en la que emplean
un reactor de lecho fluidizado en el que el oxigeno se introduce por la zona
inferior y el hidrocarburo en un punto intermedio del lecho. Sin embargo en
dicha patente no se indica que exista algun tipo de transporte de oxigeno en la
red cristalina del catalizador. Posteriormente Hupp y Swift (1979) describieron
un reactor de lecho fluidizado con una zona oxidante y una reductora, con
circulacion de solido entre ambas zonas y alimentacion de oxigeno e
hidrocarburo en diferentes puntos del lecho, aunque no llegaron a utilizar dicho

sistema en sus experimentos.

En la Figura 1.1 se muestra el esquema del RLFDZ utilizado para este
estudio. La caracteristica fundamental de un RLFDZ radica en que se dispone

de dos zonas de alimentacion separadas para el oxidante y el hidrocarburo en un
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unico recipiente, una de ellas en la parte inferior del reactor y otra que permite
la introduccidn de los reactivos en un punto intermedio del lecho. De forma que
trabajando en las condiciones adecuadas de operacion, se puede lograr la
creacion de dos zonas del reactor con diferentes atmosferas; permitiendo la
regeneracion continua del catalizador y evitando la transferencia de grandes
cantidades de sélido entre diferentes reactores ya que se utiliza un uUnico

recipiente (Gascon y cols., 2005a).

CH, 6 C,H,OH

Salida gases
reacciéon

—

Zona de
reaccion

c
e
o § ---------- Movimiento
o2 de sdlido
=
NC
Flujo de gas
Placa
O, + Vapor H,0 + N, ? g:t:t:):rlggra

Figura 1.1. Esquema de un reactor de lecho fluidizado de dos zonas (RLFDZ).

Esto presenta importantes ventajas en distintas reacciones cataliticas
heterogéneas. Por ejemplo en las reacciones de reformado oxidativo con vapor
de agua, en las que se produce la desactivacion del catalizador debida a la
formacidn de coque sobre la superficie de éste siendo necesaria su regeneracion.

En este tipo de reacciones, la utilizacion de un RLFDZ, permite que la mezcla
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oxigeno-vapor de agua de la reaccion (en otros estudios la mezcla es oxigeno-
inerte) se alimente por la parte inferior del reactor, mientras que el hidrocarburo
se introduce en un punto intermedio del lecho (Herguido y cols., 2005). De esta
forma se crean dos zonas en el reactor: en la parte inferior (zona de oxidacion o
de regeneracion) el oxigeno alimentado se consume al reaccionar con los
depositos de coque del catalizador, mientras en la parte superior (zona de
reaccion o de reduccidn) tienen lugar las reacciones del hidrocarburo a los
productos deseados. Tras un tiempo en operacion, la circulacion de solido entre
ambas zonas produce la consecucion del estado estacionario. Al mismo tiempo,
la combustiéon del coque en la zona inferior del reactor, supone una importante
fuente de energia para llevar a cabo la reaccion de reformado con vapor, dado su

caracter endotérmico.

Dos variables resultan criticas en lo que concierne al uso de reactores de
lecho fluidizado de dos zonas: en primer lugar, el oxigeno (o agente oxidante
alternativo) alimentado debe consumirse en la parte inferior del reactor (salvo
en algunos casos en que convenga mantener una pequefia concentracion de
oxigeno en la parte superior) con el objeto de tener una correcta separacion de
zonas en el reactor. En segundo lugar, debe evitarse la aparicion de retromezcla
de gases, especialmente en el caso de hidrocarburos, puesto que el sélido
incorporado en la estela de las burbujas es transportado por €stas hacia la parte
superior del reactor y el mismo flujo de so6lido es transportado por la emulsion
en sentido contrario. Si la velocidad del sélido, moviéndose hacia la parte
inferior, es mayor que la velocidad de minima fluidizacion (velocidad
correspondiente, aproximadamente, a la velocidad relativa gas-solido en la
emulsion), entonces el gas en la emulsion se moverd también hacia la parte

inferior, produciéndose la indeseada retromezcla.

El RLFDZ fue propuesto por primera vez para la reaccion de
acoplamiento oxidativo de metano (Ramos y cols., 1996) comprobandose la
viabilidad del sistema en reacciones redox, ya que era posible agotar la mayor

parte del oxigeno por debajo del punto de introduccion del hidrocarburo. Mas

10
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tarde se demostrd que la selectividad a olefinas, principalmente a butadieno,
puede ser incrementada sustancialmente en deshidrogenacion oxidativa de
butano sobre catalizadores VMgO cuando se usa un RLFDZ (Lopez-Nieto y
cols., 1999). La aplicabilidad de dicho reactor a reacciones en las que la
formacion de coque provoca desactivacion del catalizador quedé demostrada en
un trabajo sobre deshidrogenacién de butano en un RLFDZ (Callejas y cols.,
2000). Posteriormente, Rubio y cols. (2002) estudiaron la oxidacion selectiva en
un RLFDZ de n-butano a anhidrido maleico sobre un catalizador VPO,
obteniendo rendimientos a anhidrido maleico superiores a los logrados por otros
autores en reactor de lecho fijo, asimismo, se alcanzaron conversiones de butano
mayores a las obtenidas en reactores de membrana. Gascon y cols. (2005a)
investigaron la reaccion de deshidrogenacion catalitica de propano en RLFDZ
sobre un catalizador de Cr,O3;/Al,0O; obteniendo rendimientos a propileno
comparables a los rendimientos maximos obtenidos en sistemas de reaccion
convencionales. Investigadores del grupo han publicado una revision de la
investigacion sobre reactores cataliticos de lecho fluidizado en la que coexisten
simultdneamente una zona oxidante y una zona reductora (Herguido y cols.,

2005).

En una primera fase se usaron reactores de tamafo relativamente
pequeiio (3 cm de didmetro) y construidos en cuarzo, para llevar a cabo la
investigacion sobre la idoneidad de su uso en diferentes procesos.
Posteriormente, y con el objetivo de comprobar la viabilidad del sistema a
escalas mayores en las que no fueran preponderantes los efectos de interaccion
burbuja-pared, se disefiaron y construyeron, en acero inoxidable, reactores de
mayor tamafio (6 y 10 cm de didmetro interno) comprobandose que los
resultados obtenidos en un reactor de hasta 10 cm de diametro interno eran
similares a los observados a escalas inferiores. Gascon y cols. (2005b)
ampliaron dicho trabajo mediante el estudio de la oxidacion parcial de n-butano
sobre un catalizador VPO, y al igual que en el caso anterior, observaron que el

cambio de escala no supone una pérdida de selectividad a anhidrido maleico.

11
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En los ultimos cinco afios se ha valorado la viabilidad del uso de este tipo
de reactor para diferentes procesos. Entre ellos por ejemplo se encuentran los
procesos de deshidrogenacion catalitica de n-butano usando un catalizador Pt-
Sn/MgAl,O4 en un RLFDZ (Lobera y cols., 2009); y la deshidrogenacion
catalitica de propano sobre un catalizador Pt-Sn-K/y-Al,O; (Lobera y cols.,
2008). En ambos procesos se concluyd que el RLFDZ resulta util para su
aplicacion en este tipo de reacciones de deshidrogenacion de alcanos, siendo las
condiciones de operacidon (temperatura, oxigeno alimentado, tamafio relativo de
las zonas del RLFDZ y velocidad superficial relativa) claves en el rendimiento
del proceso, por lo que deben ser optimizadas, para lograr un balance efectivo
entre la velocidad de formacion de coque (en la zona de reaccion) y la velocidad
de combustion de coque (en la zona de regeneracion). Otros procesos en los que
se ha estudiado el RLFDZ son los de oxidacion: oxidacion parcial de butano a
anhidrido maleico sobre catalizadores VPO (Gascon, 2006); oxidacion en fase
gas de benceno a fenol sobre un catalizador de Pt-VO,/S10, (Gimeno, 2009) y
oxidacion selectiva del CO usando catalizadores Pt-Co-Ce/y-Al,O5; y CuO-
CeO,/Al,0; (Lobera, 2009). También se estudido este tipo de reactor en la
aromatizacion de metano sobre Mo-HZSM-5 (Gimeno, 2009), observandose
grandes variaciones de conversion en funcién tanto del tipo de RLFDZ
empleado, como del oxidante utilizado, alcanzdndose en todos los casos el
estado estacionario, ademas la selectividad a benceno y aromaticos se mantiene,
en condiciones de operacion adecuadas, entre los mejores valores reportados en

literatura.

En el presente trabajo se estudia el uso de este tipo de reactor para las
reacciones de reformado oxidativo con vapor de agua tanto de metano como de
etanol, con el objetivo de que su uso ayude a solucionar algunos de los
problemas que plantean estas reacciones de reformado. Recientemente se ha
empezado también el estudio del uso del RLFDZ para la reaccion de reformado

de glicerol.
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1.3 EL HIDROGENO: PRODUCTO PRINCIPAL DE LAS
REACCIONES DE REFORMADO

Ya que el hidrogeno es el producto principal en las reacciones de
reformado estudiadas en este trabajo, se recoge en los siguientes apartados
informacion relevante sobre dicho producto, en concreto sobre sus aplicaciones

o las tecnologias de produccion.

1.3.1 El hidrégeno como vector energético

La demanda energética mundial se ve cubierta en mas de un 80 % por
combustibles fosiles como el carbon, el petrdleo y el gas natural. Esta
dependencia tiene importantes repercusiones tanto econdmicas como
medioambientales. Desde un punto de vista econdmico, su produccion,
centralizada en determinadas zonas del mundo, estd gobernada por factores
esencialmente politicos, lo que deriva en precios volatiles y elevados. Desde un
punto de vista medioambiental, su combustion constituye la principal causa de
la emision de gases de efecto invernadero. Esto hace que la situacion actual no
resulte sostenible a medio plazo y desde las administraciones publicas se apunte
de forma insistente la necesidad de preparar una transicion controlada hacia una
nueva forma de produccion y consumo energético que sea limpia, segura y

fiable (Balta y cols., 2009).

Todo ello ha atraido la atencidén de los investigadores hacia la busqueda
de combustibles alternativos. Asi, en los Ultimos afios, el interés en el hidrogeno
como vector energético ha aumentado significativamente para combustible de
vehiculos y produccion de energia estacionaria a partir de pilas de combustible.
Esta politica energética del hidrogeno presenta como beneficios la reduccion del
efecto invernadero debido a la centralizacion de las fuentes de emision, y la
mejora de los beneficios medioambientales en caso de que se produzca a partir
de fuentes renovables. El hidrogeno, con un contenido en carbono nulo presenta

grandes ventajas medioambientales, ya que su aprovechamiento en pilas de
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combustible para la produccion de energia, no sélo implicaria la reduccion de
emisiones de CO,, sino que también podria presentar un impacto positivo en la
economia. De este modo, el hidrégeno se postula como un nuevo vector
energético complementario de la electricidad y sustitutivo de los combustibles
fosiles en el transporte, si bien la evolucion tecnoldgica y la inversion en
infraestructuras en la proxima década determinaran el panorama energético

futuro.

Actualmente el hidrogeno se usa sobre todo en la industria quimica, lo
que implica que ya estdn implementados métodos de produccion maduros. Sin
embargo, para que el hidrégeno constituya la base de un nuevo sistema
energético seria deseable que pudiera producirse a partir de energias renovables.
No obstante, a corto y medio plazo, la produccion de hidrégeno a partir de
combustibles fosiles mediante secuestro de CO,, es el método mas factible para
cubrir la demanda y producir hidrégeno a precios competitivos (Cheekatamarla

y cols., 2005).

1.3.2 Produccion de hidrégeno

La produccion de hidrégeno a nivel mundial en el afio 2010 fue de 31,33
millones de toneladas de m® (Hydrogen Data Book, 2011), siendo Estados
Unidos el mayor productor con alrededor de 20,12 millones de toneladas de m’.
En los ultimos afios se ha observado una produccion creciente de hidrogeno a
nivel mundial desde los 23,16 millones de toneladas de m® producidos en 2005

hasta los 31,33 del 2010.

El hidrégeno no se encuentra libre en la naturaleza; sino que se presenta
en compuestos unido a otros atomos, en particular al carbono en los
hidrocarburos y al oxigeno en el agua. Por consiguiente se debe consumir
energia para separarlo. Actualmente, el 96% de la produccion anual de
hidrégeno proviene de combustibles fosiles, y en particular del gas natural que

es la principal fuente de hidrégeno en el mundo. De hecho, cerca del 60% del
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hidrégeno producido proviene del reformado de gas natural y la mayor parte del
resto de la refineria del petréleo o del reformado de naftas. Si un hidrocarburo
es la materia prima utilizada para obtener hidrégeno entonces simultdneamente
se producen 6xidos de carbono: el mondxido de carbono (CO) que es toxico y el
dioxido de carbono (CO,) que es, junto al metano (CHy), uno de los principales
gases responsables del efecto invernadero. La mezcla CO/H,, con ciertas
proporciones de CO,, se la conoce como gas de sintesis, considerado por
muchos como la base de la quimica organica. Por lo tanto en el proceso de
produccion de hidrogeno a partir de hidrocarburos, lo que se obtiene en primera
instancia es el gas de sintesis, necesitindose etapas posteriores de purificacion

para separar el hidrogeno de los 6xidos de carbono.

El caracter limpio y no contaminante del H, como combustible
dependerd de la materia prima que se utilice para obtenerlo, asi como del
proceso y del origen de la energia requerida. Sin embargo, los combustibles
alternativos al petréleo no estan disponibles en cualquier parte del planeta. Asi
en una zona concreta puede haber una mayor posibilidad para obtenerse
biodiesel, gasolina, metano o etanol. Por su parte, el hidrégeno se puede
producir a partir de todas estas alimentaciones y de muchas otras,

convirtiéndolo en un combustible universal.

1.3.2.1 Tecnologias tradicionales de produccion de hidréogeno

En el esquema de la Figura 1.2 se resumen las tecnologias actuales de
produccion de H, a partir de hidrocarburos f6siles, asi como las materias primas
utilizadas (Laborde y cols., 2006). Las tecnologias son bésicamente dos:
reformado con vapor y oxidacion parcial que, dependiendo de la materia prima
utilizada, se la conoce también como gasificacion. Si la materia prima es
relativamente ligera (de bajo peso molecular), como por ejemplo metano, etano,
LPG vy naftas, se utiliza el reformado con vapor. Si la materia prima es mas
pesada y/o de composicién mas incierta, se utiliza la oxidacién parcial. Es el

caso de las naftas, fuel-oil, residuos de las refinerias, asfaltos, carbon y biomasa.
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La materia prima mas empleada en el mundo es el gas natural, mezcla de

hidrocarburos ligeros con preponderancia del metano (90% como minimo

dependiendo del yacimiento); y la tecnologia dominante es el reformado con

vapor.

Metano
LPG
Nafta

ﬂ Vapor

Nafta
Fuel oil
Asfaltos
Carbon
Biomasa

— Steam
reforming
Oxidacion

—) Parcial

Gasificacion

o,

Acido acético
Isocianatos
Metanol
Oxo-alcoholes

Gas de Sintesis

_ HZ /
-] CO

Combustible sintético

CO,

— Aire (N)) \ 4
— Reformado CO puro

secundario
Vapor A4
—> Shift conversion > CO,
(WGS)

v

Metanador H, puro

Figura 1.2. Tecnologias actuales de produccion de H, a partir de hidrocarburos

fosiles (Laborde y cols., 2006).

Existen un gran niimero de tecnologias para la produccion de hidrogeno

tanto a partir de combustibles fosiles (reformado de hidrocarburos (reformado

con vapor, oxidacion parcial, reformado autotérmico)) como de fuentes de

energia renovables como biomasa (p.ej. gasificacion) o agua (electrolisis)

(Holladay, 2009). Asi, las tecnologias para produccion de hidrogeno, pueden ser

englobadas principalmente en dos grupos:

a) Tratamiento de combustibles: estas tecnologias convierten un material

que contiene hidrégeno (gasolina, amoniaco o metanol) en una corriente

rica en hidrégeno. El tratamiento de metano es el método de produccion

de hidrogeno industrialmente mas comun en la actualidad. La mayoria de
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los hidrocarburos combustibles contienen al menos alguna cantidad de
azufre que envenena el catalizador del proceso, lo que presenta el mayor
reto del proceso de reformado. Existen tres técnicas fundamentalmente
para producir hidrégeno a partir de hidrocarburos: reformado con vapor

(SR), oxidacién parcial (POX) y reformado autotérmico (ATR).

b) A partir de biomasa: gasificacion de biomasa, hidrégeno bioldgico (por

ejemplo: fotolisis directa).

c) A partir de agua: electrolisis, termdlisis, fotoelectrolisis.

1.3.2.2 Nuevas tecnologias de producciéon de hidrégeno

Aunque actualmente la mayor parte del hidrogeno producido procede del
reformado de gas natural, se han planteado escenarios a largo plazo en los que
toman relevancia los métodos de produccion de hidrégeno a partir de energias
renovables: energia solar, disociacion fotobiologica de agua, digestiones
anaerobias y fotofermentaciones de residuos con altos contenidos en celulosa,
gasificacion y pirdlisis de biomasa entre otros (Balat y Balat, 2009). Ademas,
recientemente se ha prestado atencidn en el desarrollo de nuevas tecnologias de

hidroégeno para incrementar la seguridad energética y econdmica.

Las nuevas tecnologias de produccion de hidrégeno se pueden dividir en
dos grandes grupos en cuanto a la materia prima para su obtencion: las que
siguen empleando los recursos fosiles como materia prima, intentando reducir el
impacto de la produccion de CO, y/o el consumo energético; y las que apuestan
por materias primas renovables. Las tecnologias que siguen utilizando
hidrocarburos analizan variantes al reformado con vapor y a la oxidacién

parcial, como las siguientes:

1) Proceso autotérmico: El objetivo es reducir el consumo energético ya que

es una combinacion del reformado con vapor, endotérmico, y la

oxidacion parcial, exotérmica. Las condiciones operativas son: presion
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entre 20 y 30 atm, temperaturas entre 800 y 1000 °C y se emplea un

catalizador de niquel.

2) Reformado con CO,: También es conocido como reformado seco. Este

proceso reemplaza el vapor de agua, parcial o totalmente, por CO,. De
esta manera se consumen los dos gases principales del efecto invernadero
en una sola reaccion: CH, + CO, < 2CO+ 2H,. La relacion CO/H,
aumenta en comparacion con la relacion que se obtiene en el reformado
con vapor. La dificultad de esta alternativa es la disponibilidad del CO,

en grandes cantidades y con calidad constante.

3) Pirdlisis: es la descomposicion del hidrocarburo en H, y carbono a altas

temperaturas y en presencia de un catalizador.
4) Pequetios reformadores

5) Tecnologias basadas en la biomasa

1.3.3 El hidrogeno: consumo vy aplicaciones

Si bien en los ultimos afios el hidrogeno ha cobrado una notable
relevancia como combustible del futuro, ya sea en su empleo directo como tal o
como alimentaciéon a las pilas de combustible, su aplicacion en diversos
procesos es bien conocida desde hace tiempo. Es ampliamente utilizado en las
refinerias de petroleo (en la industria petroquimica se emplea en la sintesis de
amoniaco y en la fabricacion de peroxido de hidrogeno), la industria de
alimentos lo utiliza para los procesos de hidrogenacioén y en menor medida tiene
aplicaciones en las industrias farmacéuticas y electronica. El consumo total de
hidrégeno en el mundo se estima en unos 45 millones de toneladas anuales
siendo Estados Unidos el mayor consumidor (79%), seguido por Europa (14%)
y Asia (7%). En funcion del tipo de aplicacion, la distribucion del consumo
corresponde casi en tres cuartas partes a la industria quimica (72%). De este

porcentaje, la mayor aplicacion reside en la industria de la refineria, seguida por
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la sintesis de amoniaco y la sintesis de metanol, tal y como se recoge en la

Figura 1.3.

@ Quimica y petroquimica
m Electronica

O Metallrgica

O Aeroespacial

m Otras

5%

O Sintesis de amoniaco
m Refinerias

50% 3 .
O Sintesis de metanol

O Otras

Figura 1.3. Consumo de hidrégeno. Distribucion seguin el tipo de aplicacion (Laborde
y cols., 2006).

Como ya se ha mencionado, en el proceso de producciéon de hidrogeno a
partir de hidrocarburos se obtiene en primera instancia el gas de sintesis. Este
gas de sintesis, que posee un elevado poder reductor, tiene a su vez aplicaciones
en la industria quimica, petroquimica y siderurgica, empleandose actualmente
en la sintesis de metanol y en la fabricacién de oxoalcoholes, isocianatos, acido
acético y acetatos, entre otros productos. También se utiliza, aprovechando su
propiedad reductora en la fabricacion de hierro esponja y en la industria del

vidrio.
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Aunque actualmente el hidrogeno se usa fundamentalmente en la
industria quimica se prevé que en el futuro cercano llegara a ser un combustible
importante. Esto se puede entender teniendo en cuenta que la flota de vehiculos
ligeros en los Estados Unidos consume alrededor de 8 millones de barriles de
petroleo al dia y que a pesar de ser el tercer mayor productor de petroleo del
mundo, la cantidad de petréleo importado se espera que aumente en este pais

hasta el 60 % en el afio 2025 (Holladay y cols., 2009).

Por otro lado la incertidumbre del mundo actual ha incrementado la
demanda de petrdleo de los paises desarrollados causando un aumento en el
coste de éste. Pero ademas del coste existen también razones medioambientales
para disminuir el uso del petréleo. Por todo ello se estd haciendo un esfuerzo
para diversificar el suministro de energia especialmente para el sector transporte

y para encontrar combustibles mas limpios.

1.3.4 Almacenamiento de hidrégeno

Para conseguir que se generalice el uso del hidrégeno como vector
energético, se debe lograr su transporte y almacenamiento de forma economica.
Debido a la baja densidad energética de este gas, esto supone un considerable
cambio respecto al transporte y almacenamiento actual de los combustibles
fosiles convencionales (Dunn, 2002). En este sentido, el almacenamiento de
hidrégeno constituye actualmente una de las dreas mas importantes de
investigacidn, ya que sin sistemas de almacenamiento efectivos serd dificil de
lograr una economia del hidrégeno (Ball y Wietschel, 2009). En la actualidad
existen distintas formas de almacenar hidroégeno, tanto para aplicaciones
estacionarias como para el sector del transporte (en forma gaseosa, liquida,
combinado quimicamente o adsorbido en sdélidos porosos), dependiendo su
eleccion de diferentes factores como el proceso final en el que se vaya a
emplear, la densidad energética requerida, la cantidad a almacenar y la duracion
del almacenamiento, la existencia de otras posibles formas de energia

disponibles, los costes y necesidades de mantenimiento de la instalacion, y los
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costes de operacion (Dunn, 2002). Segtn esto, los objetivos de eficiencia para el
almacenamiento de hidrogeno varian en funcion de su uso final, bien sea para
dispositivos fijos o para transporte terrestre. Por ejemplo, en el caso de su
utilizacion como combustible para el transporte, uno de los principales
problemas a resolver es la falta de los medios adecuados para su
almacenamiento en el propio vehiculo, cumpliendo los requisitos de seguridad,
costes y las caracteristicas de suministro requeridas. El Departamento de
Energia de Estados Unidos (DOE) estableci6 en el afio 2004 como objetivo a
conseguir, en el almacenamiento de hidrégeno, al menos una eficiencia en peso
del 9% para el afio 2015, medida como relacion entre el hidrogeno almacenado
y el peso del sistema de retencion (DOE Hydrogen Programm, 2004). Se estima
que un vehiculo con una pila de combustible de hidrogeno necesitaria mas de 3
kg de hidrégeno para disponer de una autonomia de unos 500 km (Ball y
Wietschel, 2009). De forma que para alcanzar esas densidades de
almacenamiento, es preciso desarrollar nuevos métodos. Las técnicas mas
prometedoras estan en el desarrollo de materiales solidos que permitan el
almacenamiento de hidrogeno, como es el caso de los hidruros y oxidos

metalicos entre otros materiales (Lorente y cols., 2009).

1.4 REACCIONES DE REFORMADO

1.4.1 Introduccién

El hidrégeno se produce principalmente por reformado con vapor (SR)
de fracciones de hidrocarburos (gas natural, nafta,...) a escala industrial. La
sustitucion de los combustibles fosiles por los biocombustibles para la
produccion de hidrogeno ha atraido mucha atencidn con un incremento en el
interés por el reformado con vapor de etanol. La cinética y los mecanismos del
reformado con vapor de hidrocarburos y de alcoholes presentan algunas

similitudes pero también algunas diferencias muy importantes debido a la
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reactividad de los alcoholes mucho mas compleja que la de los hidrocarburos

(Bion y cols., 2010).

El reformado con vapor de metano e hidrocarburos ligeros es el proceso
industrial mas importante para la produccion de gas de sintesis e hidrégeno. De
hecho, el reformado con vapor de hidrocarburos ligeros ha tenido una gran
importancia a nivel industrial durante muchos afios. Genéricamente las

reacciones de reformado de hidrocarburos son:

CnH2n+2 + l'leo — nCO + (21’1+1)H2 (1 1)

Los productos de la reaccion se controlan principalmente por la
termodinamica, que favorece la produccion de hidrogeno a altas temperaturas
(927 °C); mientras que el metano es el producto favorecido a bajas
temperaturas. Dependiendo de la aplicacion, el hidrogeno que contiene el gas
producto sale del reformador a temperaturas entre 700 y 950 °C. La necesidad
de operar a estas altas temperaturas conlleva varios problemas potenciales. Por
un lado, la estabilidad térmica del catalizador, con el vapor tendiendo a
favorecer la sinterizacion del soporte y del catalizador. No obstante, el mayor

problema esta en la formacion de coque (Trimm, 1999).

La alta disponibilidad del metano tanto de yacimientos naturales de gas
natural como de procesos de digestion anaerobia, ha provocado un gran interés

en el reformado de metano con vapor.

Focalizando la aplicacion del hidrégeno en las pilas de combustible, el
gas natural puede ser una alternativa en los proximos afios para el caso de
fuentes estacionarias. En el caso de sistemas moviles, aplicacion tipica de las
pilas PEM, la eficiencia del proceso se veria resentida debido a las altas

temperaturas que el reformado de gas natural requiere.

Los alcoholes, en particular metanol y etanol, surgen como una
alternativa al gas natural para la obtencion de hidroégeno. El metanol, si bien
antiguamente se obtenia de la destilacion de la madera, hoy en dia se obtiene a

partir de gas natural, de manera que este alcohol se debe visualizar como un

22



Capitulo 1: Introduccion

vector de hidrogeno. El etanol, en cambio, si bien se puede obtener a partir de

hidrocarburos, la mayor parte del mismo se produce a partir de la biomasa.

Los alcoholes son moléculas muy reactivas cuya descomposicion sobre la
superficie del catalizador (o en fase gas) es mucho mas rapida que en el caso de
los hidrocarburos. En presencia de vapor, la reaccion estequiométrica del

reformado con vapor de alcoholes es:
C,H,,+-1OH+ (n-1)H,0 — nCO + 2nH, (1.2)

Los trabajos vinculados al reformado de etanol con vapor se comenzaron
a difundir hace unos afios. Las temperaturas que se requieren son del orden de
los 500 °C, mas altas que las del reformado de metanol pero mas bajas que las
usadas en el reformado de gas natural. El proceso es un tanto méas complejo que
el correspondiente a metanol ya que, dependiendo de las condiciones operativas,
se puede producir, ademas del hidrogeno, de los oxidos de carbono y del
metano, productos liquidos y gaseosos como etileno, acetaldehido, acetona, éter
etilico, etc. Los catalizadores que se proponen estdn basados en Ni o metales
nobles. Las ventajas de utilizar etanol son las siguientes: facilidad de transporte
y almacenamiento, facilidad de apagado en caso de incendio, no es un producto
toxico y se obtiene a partir de recursos renovables. Por cada tonelada de etanol
usado en lugar de los combustibles fosiles tradicionales, la emision de CO,

disminuye en 2,3 toneladas (Laborde y cols., 2006).

Ademas recientemente se ha comenzado a estudiar el reformado de
glicerol, subproducto de la sintesis del biodiesel a partir de la transesterificacion

de los aceites vegetales con alcoholes tales como metanol o etanol.
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1.4.2 Reformado de metano

1.4.2.1 Metano como materia prima

El metano es el principal componente del gas natural, del gas de
vertedero y un subproducto del refinado del petréleo y de diversos procesos
quimicos. Posee un gran valor como fuente de energia de combustibles fosiles
limpios siendo ademas una materia prima interesante desde el punto de vista
economico (Alvarez-Galvan y cols., 2011). Las reservas de gas natural son
amplias y estan presentes en la mayor parte del mundo, principalmente en el
medio este y Rusia. En 2006 se estimé que la cantidad de gas natural
almacenada en diversas regiones de la tierra alcanzaba los 181,46 trillones de

metros cubicos (Yao y cols., 2008).

SR = reformado con vapor CH“
POM = oxidacion parcial de
metano SR, POM
WGS = water gas shift
MTG = metanol li wGs
= metanol a gasolina CO + H, >
Gas de sintesis (“Syngas”)
Pilas de
MTG l combustible l
17 cHioH \@
Gasolinas v \
HCHO MTBE

Figura 1.4. Diagrama de obtencion de productos a partir de metano.

La crisis energética se deriva del agotamiento de las reservas de petroleo,
cuyo precio aumenta y cuya produccion podria ser insuficiente para cubrir la
demanda. Por ello, actualmente, el gas natural (principalmente metano)

constituye una de las fuentes de energia con mayor expansion en el mercado, ya
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que es un combustible alternativo menos contaminante frente a los derivados del
petroleo usados normalmente, a la vez que es uno de los hidrocarburos mas
ligeros y simples, por lo que se perfila como una materia prima importante para
la industria petroquimica. Tanto el nivel de reservas disponibles hasta el
momento como la legislacion actual sobre emisiones gaseosas han impulsado su
consumo. Por todo ello, el metano se usa como materia prima para la obtencion
de diversos productos. En la Figura 1.4 se muestra un diagrama de obtencién de

productos a partir de metano.

1.4.2.2 Reformado de metano con vapor de agua

La importancia del proceso de reformado de metano con vapor de agua
se basa en que es el proceso industrial dominante para producir hidrogeno, sobre
todo cuando se requieren grandes producciones; de hecho, cerca del 50 % de la
demanda de hidrogeno a nivel mundial se satisface mediante reformado de
metano con vapor. Es el proceso mas utilizado en la industria para la obtencidén
tanto de hidrégeno como de gas de sintesis (Armor, 1999). Por esta razon, el
reformado de metano con vapor de agua ha sido tema de estudio de cientos de
articulos y de muchas revisiones o monografias (Bion y cols., 2010). Los
productos obtenidos en el reformado de metano con vapor pueden utilizarse
para la sintesis de amoniaco, metanol, hidrocarburos, dimetileter, acido acético,
y para oxosintesis. Este proceso necesita aporte de calor porque la reaccion es

altamente endotérmica (reaccion 1.3):
CH, +H,0 — CO + 3H, AH%05 = 206 kJ/mol (1.3)

Debido a esta alta endotermicidad en el sistema de reformado con vapor
convencional, se utiliza un calentamiento externo severo. Sin embargo, a
consecuencia de la baja eficiencia del calentamiento externo con quemadores,
algunos investigadores han afiadido oxigeno al gas reactante para utilizar
reacciones exotérmicas como la combustion de metano y la oxidacion parcial de
metano y asi aumentar la eficiencia. Este método corresponde a un sistema de

calentamiento interno.
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En esta reaccion se presentan los siguientes problemas: a) los
catalizadores de niquel requieren el uso de altas relaciones H,O/metano (3-3,5)
para evitar la formacion de especies carbonosas (coque) que desactivarian el
catalizador (Lucrédio y Assaf, 2006), la presencia de vapor de agua puede
aumentar ademas la sinterizacion del catalizador con su consiguiente pérdida de
actividad (Bartholomew, 1993), b) la reaccidon es endotérmica y necesita el
aporte externo de calor, c) el factor de eficacia del catalizador es bajo en los

pellets utilizados comercialmente (Chen y cols., 2003).

Formacion de coque en el reformado de metano

Las altas temperaturas asociadas con el reformado con vapor para
producir hidrogeno también favorecen la formacion de depdsitos carbonosos. La
desactivacion de los catalizadores de Ni por deposicion de residuos carbonosos
es un problema muy importante en el reformado de metano, causado por la
obstruccion de la superficie del Ni, el bloqueo de los poros de la particula
catalitica y la desintegracion del material soporte. Termodinamicamente, las
reacciones mas probables para la formacion de carbono en este proceso son

(Pedernera y cols., 2007):

CH4 <« C +2H, (craqueo de CH,) AH5 = 75 kJ/mol (1.4)
2CO « C +CO, (Boudouard) AH5 = -173 kJ/mol (1.5)
CO +H, < C +H,0 (reduccién de CO) AH"05 =-131 kJ/mol (1.6)

Estas reacciones estdn en equilibrio. La formacién a partir de las
reacciones 1.5 y 1.6 estd menos favorecida cuando aumenta la temperatura; sin
embargo la formacion de depositos carbonosos a través de la reaccion 1.4
aumenta considerablemente a temperaturas mas altas. De hecho, Ia
descomposicion de metano es la fuente de carbono dominante a temperaturas
superiores a 700 °C mientras que la reaccion de Boudouard es la dominante a

temperaturas mas bajas.
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Pedernera y cols. (2007) estudiaron la influencia de la relacién vapor de
H,0/CH, sobre la formacién de depositos carbonosos tanto para un reactor
convencional como para un reactor de membrana trabajando a 500 °C, recogida

en la Figura 1.5.
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Figura 1.5. Influencia de la relacion vapor de H,O/CH, en la formacion de depositos

carbonosos en un reactor convencional (linea de puntos) y en un reactor de membrana

(linea continua); T= 500 °C (Pedernera y cols., 2007).

Los residuos carbonosos pueden depositarse por si mismos en el
catalizador de niquel en varias formas, que tienen caracteristicas Unicas y
diferencias en reactividad. Esta deposicion de residuos carbonosos,
especialmente bajo condiciones de reformado con vapor, puede tener lugar por
tres rutas que resultan en diferentes tipos de coque. A bajas temperaturas
(menores de 500 °C), los hidrocarburos adsorbidos pueden acumularse en la
superficie del niquel y polimerizar lentamente en una pelicula encapsulada,
bloqueando y desactivando la superficie del niquel. A temperaturas mayores
(por encima de 600 °C), se forma coque pirolitico por el craqueo térmico de los
hidrocarburos que puede encapsular y desactivar la particula de catalizador. A
temperaturas mayores de 450 °C, el principal producto de formacion de
depdsitos carbonosos es el carbono en forma de whiskers por medio de un

mecanismo que implica la difusion de éste a través de los cristales de niquel,
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nucleacion, y crecimiento del whisker con un cristal de niquel en la parte de
arriba. El tipo whisker no desactiva la superficie del niquel pero causa pérdida
de actividad del catalizador por taponamiento de los poros (Ginsburg y cols.,

2005).

Debido a las altas temperaturas del reformado de metano con vapor de
agua, la minimizacion del coque es uno de los aspectos mas importantes a
controlar en la aplicacion industrial de dicho proceso, ya que provoca la
desactivacion del catalizador. La termodindmica del proceso establece que las
condiciones de reaccion que favorecen la formacion de coque no se pueden
evitar, pero se pueden elegir las condiciones de operacion para minimizarlo,
como por ejemplo aumentar la relaciéon vapor de agua/CH, con el fin de
favorecer la reaccion inversa de la reaccion de reduccion de CO, es decir, la
gasificacion del carbono con vapor (Trimm, 1999). Incrementando las
relaciones H:C y O:C en la alimentacion del reactor, la velocidad de formacion
de coque disminuye (Olsbye y cols., 2002). Cualquier medida para la reduccion
de la formacion de coque presenta una ventaja econdmica significativa para el
proceso. Por eso, la formacidn y eliminacion del coque continta siendo un tema

de considerable interés.

Catalizadores para reformado de metano

Los catalizadores de niquel soportados son los mas ampliamente
utilizados para el reformado de metano con vapor de agua. Sin embargo, los
catalizadores de metales nobles soportados (tales como Pd, Pt, Ru y Rh)
también han sido extensamente investigados para esta reaccidon (Zeppieri y

cols., 2010).

Los catalizadores de Ni soportados son los mas usados debido a su bajo
coste, siendo el Ni de 100-150 veces mas barato que los metales nobles
(Zeppieri y cols., 2010), y también gracias a su excelente actividad para la
reaccion de reformado. No obstante, presentan el problema de la fuerte

desactivacion por deposicion de residuos carbonosos, que lleva a la biisqueda de
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modificaciones en la formulacion del catalizador y en la selecciéon de las
condiciones de operacion para mejorar este aspecto (Pompeo y cols., 2009).
Debido a esta desventaja que poseen los catalizadores basados en niquel una
linea de investigacion ampliamente seguida ha sido la de desarrollar
catalizadores alternativos que sean activos pero mas resistentes a la formacion
de coque. Una opcién es la modificacion de los catalizadores de niquel con la
introduccion de ciertos aditivos tales como K y 6xidos de tierras raras (como La
6 Ce). Otra opcion es la sustitucion del soporte que normalmente es alimina por

ejemplo por magnesia (Sidjabat y Trimm, 2000).

Otros investigadores han probado usando catalizadores que no estén
basados en niquel. Hegarty y cols. (1998) investigaron catalizadores que
contenian 1% en peso de Co, Cu, Fe, Ni, Pd o Pt soportados en zirconia para
reformado de metano con vapor entre 400 y 800 °C. En su caso los catalizadores
de Pt, Pd y Ni mostraron la mayor actividad, pero so6lo el catalizador de Pt
permaneci6 estable a 800 °C debido a su mayor resistencia a la deposicion de
residuos carbonosos. Bobrova y cols. (2001) estudiaron la cinética del

reformado de metano con vapor sobre un catalizador Ru/AL,Os.

1.4.2.3 Reformado oxidativo de metano

Para solucionar los problemas de la reaccion de reformado de metano con
vapor (endotermicidad y desactivacion del catalizador por coque) se puede
introducir algo de oxigeno como reactivo, dando lugar al “reformado
autotérmico de metano (ATR)” o reformado oxidativo de metano con vapor de
agua. En este caso, la reaccion del oxigeno con el metano en la parte inicial del
lecho puede producir la formacion de puntos calientes y la sinterizacion del
catalizador (Bartholomew, 1993) pudiéndose también formar coque en la parte

final por falta de oxigeno (Nurunnabi y cols., 2006).

En el reformado oxidativo de metano con vapor de agua, el oxigeno se

proporciona al reactor junto con el vapor de agua, de forma que el reformado
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endotérmico con vapor (1.3) se combina con la combustion exotérmica (1.7) y

la oxidacion parcial de metano (1.8) también exotérmica.

CH4 + 202 — C02 + 2H20

CH4+1/202—>CO+2H2

AH’05 = -803 kJ/mol (1.7)

AH 505 = -36 kJ/mol  (1.8)

Este sistema de calentamiento interno puede ser mas eficiente

energéticamente que el sistema de calentamiento externo. Sin embargo este

proceso también presenta una serie de inconvenientes:

Cuando los catalizadores de niquel que se usan para las reacciones de
reformado convencional se aplican al reformado oxidativo de metano
muestran baja actividad debido a la oxidacién de las especies

metalicas del niquel.

Otro de los problemas en el reformado oxidativo de metano con vapor
al usar catalizadores de niquel es la posible formacion de puntos
calientes. Cuando el oxigeno se introduce junto con el metano y el
vapor, en la parte inicial del lecho predomina la combustion (mas
rapida) y el calor neto generado es mayor al que se puede evacuar,
produciéndose los puntos calientes (aumento de temperatura). Este es
un problema general cuando se combinan la combustion catalitica y el
reformado para el proceso de reformado oxidativo con vapor

(Nurunnabi y cols., 2005).

Otro problema que puede persistir en el reformado oxidativo de
metano es la deposicion de residuos carbonosos que toma mayor

importancia bajo condiciones de presion.

Otras reacciones

Ademds de las reacciones ya indicadas de reformado con vapor,

combustion, oxidacion parcial y las de formacion de depositos carbonosos,

existen otras reacciones que hay que tener en cuenta en los procesos de

reformado y reformado oxidativo con vapor, como son las siguientes:

30



Capitulo 1: Introduccion

CO + H,0 < CO, + H, (WGS) AH05 = -41 kJ/mol  (1.9)

CH, + CO, — 2CO + 2H, (reformado seco) ~ AH',eg = 247 kJ/mol (1.10)

Catalizadores para reformado oxidativo de metano

En el reformado oxidativo de metano se han utilizado también
principalmente catalizadores de Ni soportados sobre todo debido a su bajo
coste; de hecho el desarrollo de catalizadores de Ni para este proceso ha sido
extensamente estudiado (Takehira y cols., (2004a y 2004b), Dias y Assaf
(2004), Freni y cols., (2000), Li y cols.,, (2005b)). Sin embargo, los
catalizadores de Ni se desactivan facilmente en el reformado oxidativo de
metano debido a la oxidacion de los centros metalicos del Ni. Otro de los
problemas comentados anteriormente, que presenta el reformado oxidativo de
metano es la formacion de puntos calientes. Se ha publicado que los
catalizadores de Rh y Pt son efectivos para eliminar dicha formacion de puntos
calientes (Tomishige y cols., (2002a y 2004), Li y cols., (2004)), al contrario
que los catalizadores de Ni que tienden a formar puntos calientes en el lecho del
catalizador (Tomishige y cols., (2002a y 2004), Li y cols., (2005a y 2005b)). No
obstante, los metales nobles tales como Pt, Pd y Rh no son adecuados para su
uso a escala industrial debido a su limitada disponibilidad y su alto coste. Por
esa razon, se ha planteado como necesario el desarrollo de nuevos catalizadores
basados en Ni. En los tltimos afos, diversos autores (Yoshida y cols., (2009),
Tomishige y cols., (2002b y 2003), Li y cols., (2006 y 2007) y Mukainakano y
cols., (2007, 2008a y 2008b)) han buscado desarrollar catalizadores basados en
Ni con alta resistencia a la formacion de puntos calientes modificandolos para
ello con pequetias cantidades de metales nobles, de forma que se combina la alta
actividad del Ni con la alta reducibilidad de los metales nobles. Dichos autores
investigaron principalmente el efecto aditivo del Pt y Pd sobre catalizadores
Ni/y-Al,O53 (Tomishige y cols., (2002b y 2003), Li y cols., (2006 y 2007) y
Mukainakano y cols., (2007, 2008a y 2008b)) y sobre Ni/a-Al,O; (Yoshida y

cols., 2008). Estos ultimos autores estudiaron ademads del efecto del Pd y Pt en
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Ni/a-AlOs, el efecto de otros metales nobles tales como Rh, Ru, Ir y Au sobre

esos catalizadores (Yoshida y cols., 2009).

En las tablas 1.1, 1.2 y 1.3 se muestran algunos de los mejores resultados
encontrados en literatura para los distintos tipos de catalizadores utilizados en el
proceso de reformado oxidativo de metano. Se recogen los valores de
conversion de metano (Xcps), selectividad a CO (Sco) y relacion de los
productos H,/CO obtenidos con distintos catalizadores, asi como las
condiciones de operacion en dichos casos y si se ha observado desactivacion del
catalizador. En dichas tablas, la velocidad de desactivacion fue calculada en

base a la conversion de metano a t=0,5 h y t=8h con la siguiente ecuacion:

XO,Sh _ X8h
( CH4 CH4).100 (111)

0,5h
CH4

Velocidad de desactivacion =
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Tabla 1.1 Resultados de reformado oxidativo de metano con catalizadores de Ni soportados.

Referencia Catalizador | Xcnsa | Sco | H2/CO Condiciones operacion Desactivacion
@) | (%) (Lecho fijo)
Nurunnabi y cols. | NigoMgo 3O 53 60 2,4 P =1 MPa; 700 °C Por coque
(2006) W/F = 0,43g-h/mol Velocidad de desactivacion =6%
CH4/H,0/0, = 2/1,5/1 Deposicion de coque = 8 %
tiempo reaccion = 8 h
Nurunnabi y cols. | NigaMgpsO 100 -— 3 P =0,1 MPa; 800 °C
(2005) W/F = 0,4-1,2g'h/mol
CH4/H,0/0, = 2/1,5/1
Liy cols. (2007) Ni(0,9)/yALO; 95 79 2,8 P =0,1 MPa; 850 °C
CH4/H,0/0,/Ar = 40/30/20/10
W/F =0,07 g-h/mol
Liy cols. (2005a) | Ni/o-AlLOs 97 | -~ | 27 Ni (04) | p—0 1 MPa: 800 °C
o7 | — | 23 Ni(0.9) | CHJ/H0/0yAr=
40/30/20/10
98 - 2,6 Ni (2,6) W/F = 0,4 g-h/mol
Nurunnabi y cols. | NigaMgogAl,O4 93 87 2.4 P=0,1 MPa; 800 °C

(2007)

W/F = 0,13 g-h/mol
CH4/H20/02 = 2/1,5/1
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Referencia Catalizador | Xcha | Sco | H2/CO Condiciones operacion Desactivacion
@) | (%) (Lecho fijo)
Nurunnabi y cols. | NigaMgogAlO4 67 61 3,6 P =1 MPa.800 °C Por coque
(2007) W/F =0,43 g-h/mol Velocidad de desactivacion =7 %
CH4/H,0/0,=2/1,5/1 Deposicion de coque =47 %
tiempo reaccion = 8 h
Mukainakano y Ni/yALO; 76 75 2,5 Ni (0,9) P=0,1 MPa; 850 °C

cols. (2008a) CH.4/H,0/0,/Ar =

40/30/20/10
W/F =0,12 g-h/mol

>99 | 80 2,8 | Ni(2,6)

Tabla 1.2 Resultados de reformado oxidativo de metano con catalizadores soportados basados en metales nobles.

Referencia Catalizador XcHa | Sco | H2/CO Condiciones operacion Desactivacion
(%) | (%) (Lecho fijo)
0,5%Pd/MgO 97 75 3 Pam; 800 °C

W/F = 0,8-1,2g-h/mol
CH4/H20/02 = 2/1,5/1

0,02%Pd/MgO | 60-70 | 55 | 2,2-2,5
Nurunnabi y cols.

Por coque
2006 P 2 2,2 P=1MPa; 700 ° q
( ) d/MgO 3 30 ’ 3, 700°C Al aumentar el % Pd:
W/F = 0,43g-h/mol Aumenta la velocidad de desactivacion
CH4/H,0/0, = 2/1,5/1 de5a22% _
' _ Aumenta % de coque depositado de
tiempo reaccion = 8 h 27% a 49%
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Referencia

Catalizador

XcHa
(%)

Sco
(%)

H,/CO

Condiciones operacion
(Lecho fijo)

Desactivacion

Nurunnabi y cols.

(2005)

0,1%Pt/MgO

65-82

3-3,2

P=0,1 MPa; 800 °C
W/F =0,4-1,2g-h/mol
CH4/H20/02 = 2/1,5/1

Liy cols. (2007)

P(0,2)/yALO3

90

81

2,8

P=0,1 MPa; 850 °C
CH4/H,0O/0,/Ar = 40/30/20/10
W/F =0,07 g-h/mol

92

81

2,8

P =0,1 MPa; 850 °C
CH4/H,0/0,/Ar = 40/30/20/10
W/F =0,16 g-h/mol

Nurunnabi y cols.

(2007)

Pd/ MgA1204

72

93

1,8

P=0,1 MPa; 800 °C
W/F = 0,13 g-h/mol
CH4/H20/02 = 2/1,5/1

43

32

4,2

P =1 MPa; 800 °C
W/F =0,43 g-h/mol
CH4/H,0/0, = 2/1,5/1

tiempo reaccion =8 h

Por coque

Deposicion de coque = 70 %

Velocidad de desactivacion =21 %

Mukainakano y
cols. (2008a)

Pd(O, 1 )/YA1203

56

89

1,4

P =0,1 MPa; 850 °C
CH4/H,0/0,/Ar = 40/30/20/10
W/F = 0,12 g-h/mol
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Tabla 1.3 Resultados de reformado oxidativo de metano con catalizadores bimetalicos.

Referencia Catalizador XcHa Sco H,/CO Condiciones operacion Desactivacion
(%) (%) (Lecho fijo)
Nurunnabi y Pd/Nip Mg sO 100 80 3 Paim; 800 °C
cols. (2006) (%Pd =0, 0,02,0,1 y W/F = 0,4-1,2g'h/mol
0.5 CH4/H,0/0, = 2/1,5/1
Nurunnabi y 0,1%Pd/Nip,Mgj sO 62 64 2,57 P =1 MPa; 700 °C 13% velocidad de desactivacion

cols. (2006) para 0,5% Pd
7% para 0,3 % Pd;

0% para 0,1 y 0,15 % Pd

W/F = 0,43g-h/mol
CH4/H20/02 = 2/1,5/1

tiempo reaccion = 8 h

Nurunnabi y 0,1%Pt/NixMg; xO 100 — 2,6-3 P=0,1 MPa
cols. (2005) (para x = 0,05, 0,1, W/F = 0,4-1,2g-h/mol
0.15y0.2) CHW/H,0/0, = 2/1,5/1
800 °C
Liy cols. (2007) |  Bimetdlico Pt:-Ni | > 99 81 2,9 P = 0,1 MPa; 850 °C
[Pt(O,2)/N(i)(0,9)]/ YAL CH./H0/04/Ar = 40/30/20/10
’ W/F = 0,16 g-h/mol
Nurunnabi y Pd/NigaMgosALOs | 94 87 2,6 P = 0,1 MPa; 800 °C

cols. (2007) W/F = 0,13 g-h/mol

CH4/H20/02 = 2/1 ,5/1
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Referencia Catalizador XcHa Sco H,/CO Condiciones operacion Desactivacion
(%) (%) (Lecho fijo)
Nurunnabi y Pd/Nip Mg sAl,O4 84 78 2.9 P =1 MPa; 800 °C No hay desactivacion por coque
cols. (2007) W/F = 0,43 g-h/mol (deposicion de coque y velocidad

de desactivacion nulas)
CH4/H20/02 = 2/1,5/1

tiempo reaccion = 8 h

Mukainakano y Bimetalico Pd-Ni >99 81 2,8 P =0,1 MPa; 850 °C Lecho fijo
cols. (2008a) [Pd(O, 1)/NC‘)(0’9)]/ YAl CH/H,0/O4/Ar = 40/30/20/10
23

W/F = 0,12 g-h/mol

37




Produccion de hidrogeno mediante reacciones de reformado en reactor de lecho fluidizado de dos zonas

1.4.3 Reformado de etanol

1.4.3.1 Bioetanol como materia prima: ventajas y métodos de fabricacion

Histéricamente, el desarrollo de los procesos fermentativos y de
transferencia de masa ha permitido emplear los sustratos azucarados como
fuente de obtencion de productos quimicos y portadores energéticos. En
particular, el empleo de estos sustratos permite la produccién de bioetanol,
dando lugar a lo que se ha dado en llamar la ruta alcoquimica a través de la cual
se pueden obtener en instalaciones integradas a la industria azucarera, en
condiciones energéticamente sustentables y no contaminantes, aditivos

quimicos oxigenados, gas de sintesis y otros productos.

Tradicionalmente cuando se ha hablado de las alternativas de
transformacion que brinda el etanol se da prioridad a las posibilidades de la
produccion de etileno o acetaldehido como fundamento de la industria
alcoquimica. Por razones tecnologicas y econOmicas paises con escasos
recursos financieros, técnicos y de petrdleo, asi como mercados internos
reducidos para la gama de productos que se obtienen, han hecho que la
alcoquimica se valore como alternativa para iniciar la produccion de plasticos,
dada su menor dimension y complejidad industrial. Las ventajas de emplear

bioetanol en estas producciones son entre otras:

a) Se trata de una materia prima renovable, no toxica, la cual se puede

obtener entre otras fuentes de la cafia de azlicar y del maiz

b) El efecto nulo en la generacién de CO,, uno de los gases responsables del
efecto invernadero, en el ciclo completo de este etanol teniendo en

cuenta su produccion y sus aplicaciones.

Como se ha dicho, los productos intermedios mas importantes son el
etileno y el acetaldehido, a partir de los cuales se obtiene gran cantidad de
compuestos. Algunos no requieren de la adicién de productos complementarios

y otros demandan sustancias de facil acceso, como agua y oxigeno. Este es el
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caso de la produccion de polietileno, 6xido de etileno, etilenglicol, butanol,
acido acético, anhidrido acético, acetato de polivinilo y alcohol polivinilico.
Determinados productos se obtienen directamente a partir del etanol, por

ejemplo, el butadieno.

Al margen de los conocidos antecedentes del uso de etanol como
combustible y como solvente (orientado a cosméticos, tintas, detergentes,
desinfectantes, sabores, productos farmacéuticos y solventes de proceso), este
alcohol presenta otro gran campo de aplicacion como intermediario quimico. No
obstante, el perfil de distribucion de cada uno de estos tres campos varia

considerablemente en cada region geografica.

La utilizacion del etanol como materia prima de una ruta alcoquimica,
con el objetivo de producir sustancias tradicionalmente obtenidas por rutas

petroquimicas, es factible desde el punto de vista tecnologico.

1.4.3.2 Reformado de etanol con vapor de agua

El hidrogeno se puede obtener directamente a partir de etanol por
reformado con vapor de agua (ESR), oxidacion parcial (EPO) o reformado
oxidativo con vapor de agua (OESR). El reformado con vapor genera una alta
relacion H,/CO pero tiene la desventaja de su alta endotermicidad y la
desactivacion del catalizador debida a la deposicién de coque. Por otro lado la
oxidacidn parcial es exotérmica pero genera una menor relacion H,/CO que el

reformado con vapor.

El etanol tiene un contenido de hidrogeno relativamente alto y su
reaccion, en presencia de agua, es capaz de producir 6 moles de H, por mol de
etanol alimentado segtn la reaccion de reformado de etanol con vapor de agua

(1.12).

C,HsOH + 3 H,0 — 2 CO, + 6 H, AH’505 = 174 kJ/mol (1.12)
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A pesar de la aparente simplicidad de la estequiometria de la reaccion
para produccion méaxima de hidrogeno, el reformado de etanol para produccion
de hidrégeno implica un sistema de reaccion complejo. Como consecuencia de
ello la selectividad a hidrogeno estd afectada por muchas reacciones laterales
indeseables. El rendimiento del proceso depende de variables del proceso tales
como temperatura, relaciones de reactantes o tiempo espacial y, obviamente,

también de la composicion del catalizador (Comas y cols., 2004).

Desde el punto de vista de la catdlisis, el desafio es encontrar un
catalizador capaz de promover la reaccion anterior (1.12) de manera que se
alcance una alta selectividad a hidrogeno, teniendo como subproducto
solamente CO,. La reaccion es fuertemente endotérmica y produciria solo H, y
CO, si el etanol reaccionase de la manera mas deseable (1.12). Sin embargo,
otros productos tales como CO y CHy, se producen durante el proceso por

ejemplo a través de las reacciones 1.13 y 1.14.

C,HsOH + H,0 — 2 CO + 4 H, AH%g = 255 kJ/mol (1.13)

C2H50H + Hzo — CH4 + COZ +2 Hz (114)

Aunque el reformado con vapor de etanol tedricamente genera solo CO,
e H, segun la reaccion 1.12, en la préctica otras reacciones tienen lugar
acompafiadas por la formaciébn de varios compuestos intermedios y
subproductos. El principal camino de reaccion alternativo para el proceso de
reformado con vapor de etanol consiste en la deshidrogenacion y
deshidratacion. La reaccion de deshidrogenacion (1.15) produce acetaldehido
como producto intermedio, seguido por la descarbonilacion de éste para formar
metano y CO (1.16). A continuacion el metano se transforma en hidrogeno y

CO por reformado de metano con vapor (1.3).

C,H;0H — CH;CHO + H, (1.15)

CH;CHO — CH, + CO (1.16)
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La reaccion de deshidratacion de etanol (1.17) produce etileno que es
facilmente reducido a especies carbonosas (1.18) lo que degrada la actividad del

catalizador.

C2H5OH — C2H4+ Hzo (1 . 17)
C2H4—>2C+2H2 (118)

Otra camino posible, aunque menos comun, es el craqueo del etanol
(1.19y 1.20).

C2H5OH — CH4 +CO + Hz (119)

C,Hs0H — 3/2 CH4 + 1/2 CO, (1.20)

Ademas el CO se transforma en CO, en presencia de agua a través de la

reaccion water gas shift (WGS) (1.9). Esta reaccion es una etapa importante

para el proceso de reformado porque ademas de promover la produccion de

hidrégeno también destruye el CO que envenena los catalizadores de metales

nobles.

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

Termodinamica del reformado de etanol con vapor

El reformado de etanol se favorece a altas temperaturas y bajas presiones.
Garcia y Laborde (1991) y Vasudeva y cols. (1996) han mostrado que un
incremento de la temperatura produce un aumento en las concentraciones de
equilibrio de H, y CO y al mismo tiempo una disminucion en la de CH,. Garcia
y Laborde (1991) examinaron el equilibrio termodindmico del sistema y
sugieren operar a T > 377 °C, presion atmosférica y una relacion molar agua-
etanol de hasta 10 en la alimentacion, a fin de maximizar la produccién de H,,
minimizar la formacion de CO y CH, y evitar la formacion de depdsitos
carbonosos sobre el catalizador. Vasudeva y cols. (1996) encontraron que se
pueden lograr rendimientos de hidrégeno en el equilibrio de hasta 5,5 moles por

mol de etanol alimentado, a temperaturas entre 500 — 600 °C y con una relacion
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molar agua-etanol por encima de 20. Estos autores sugieren que la deposicion
de residuos carbonosos ocurre unicamente a bajas relaciones molares agua-
etanol (<2) y bajas temperaturas (610 °C). En un estudio mas reciente, Mas y
cols. (2006) sugieren que mientras altas temperaturas y altas relaciones molares
agua-etanol favorecen la produccion de H,, bajas temperaturas y altas relaciones
molares agua-etanol son adecuadas para minimizar la formacion de CO. Se
requiere temperaturas mayores que 227 °C y una relacién molar agua-etanol de

3 para evitar la formacion de depositos carbonosos.

Formacion de coque en el reformado de etanol

La formacién de coque en este proceso se debe principalmente al etileno,
originado en la deshidratacion del etanol (reaccion 1.17), siendo éste junto con
el acetaldehido promotores de formacion de coque. No obstante, la deposicion
de coque también ocurre en los catalizadores a través de otras reacciones
aunque en menor medida, tales como la descomposicién o craqueo de metano
(1.4), la reaccion de Boudouard (1.5) y la reduccién de CO (1.6), como en el

caso del reformado de metano con vapor.

CH,; < C +2H, (craqueo de CHy) (1.4)
2CO < C +CO, (Boudouard) (1.5)
CO +H, < C +H,0 (reduccion de CO) (1.6)

A continuacion se incluyen otras reacciones de formacion de depdsitos

carbonosos en el reformado de etanol con vapor:

CO, +2 H, <> C+2 H,0 (1.21)
C,HsOH — 2 C+ H,0 + 2 H, (1.22)
C,HsOH — C+ CO + 3 H, (1.23)
C,H;OH — C + CH, + H,0 (1.24)

Con el fin de analizar la formacion de coque desde un punto de vista

termodinamico, Mas y cols. (2006) asumieron que el carbono formado en dicha
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reaccion es elemental en forma de grafito. Teniendo en cuenta las posibles
reacciones de formacion de coque y realizando un andlisis del equilibrio
quimico del sistema etanol/agua usando un método estequiométrico, Mas y cols.
(2006) obtuvieron el rango de condiciones para la formacion de depositos

carbonosos.

Estos autores observaron que la posibilidad de formacion de coque era
mayor cuanto menor era la relacién vapor/etanol, obteniendo la grafica de la
Figura 1.6. En dicha figura se muestra la region de operacion donde se puede
formar coque, comparada con la region presentada en el trabajo de Garcia y
Laborde (1991) que estimaron esta region considerando un sistema homogéneo.
Para S/E = 1 existe posibilidad de formacién de coque para todo el rango de
temperaturas estudiado, mientras que para S/E = 4 la formacion de coque es

posible s6lo para temperaturas inferiores a 170 °C.

900
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600 Zona sin formacion
%) 1 de depdésitos carbonosos
£ 500
= ]
400
1 Zonacon .|
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2001 carbonosos T
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S/E (moles H,O/moles EtOH)

Figura 1.6. Rango de condiciones para la formacion de depdsitos carbonosos

(Adaptada de Mas y cols., 20006).

A la vista de la figura anterior y teniendo en cuenta que en los
experimentos realizados en este trabajo se tendran relaciones S/E entre 0,3y 3 y
temperaturas entre 600-700 °C la operacion estara casi en todo momento en la

zona de formacion de coque segun los resultados de Mas y cols. (2006).
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Alberton y cols. (2007) realizaron un andlisis termodindmico de la
formacion de depositos carbonosos por minimizacion de la energia libre de
Gibbs como funcion de la temperatura para varios valores de relacion vapor de
agua/etanol (S/E) como se aprecia en la Figura 1.7. De acuerdo a bibliografia, la
formacion de carbono grafitico es desfavorable a relaciones vapor de
agua/etanol altas y se maximiza alrededor de 500-600 °C. Este comportamiento
sugiere que la reaccion endotérmica de descomposicion o craqueo de metano
(reaccion 1.4) predomina a esa temperatura. En la grafica se observa que para
relaciones S/E por encima de 3 la deposicion de carbono grafitico es

practicamente nula por encima de aproximadamente 300 °C.
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Figura 1.7. Moles de carbono formados por mol de etanol en la alimentacion para
varios S/E=H>;0/EtOH como funcion de la temperatura (Adaptada de Alberton y cols.,
2007).

Laosiripojana 'y Assabumrungrat (2006) propusieron un posible
mecanismo de formacion de coque durante el reformado con vapor de etanol.
De acuerdo a sus resultados, a bajas temperaturas, la formacion de coque ocurre
principalmente debido a la hidrogenacién de CO y CO, para formar agua y

carbono (reacciones 1.6 y 1.21). A temperaturas mas altas, la formacion de
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coque se produce principalmente por la descomposiciéon del metano, etano,

etileno y por la reaccion de Boudouard.

Catalizadores para reformado de etanol

El reformado de etanol con vapor es un proceso complicado tal y como
se ha visto en los apartados anteriores, por lo que la ruta de reaccion puede
diferir significativamente dependiendo de los catalizadores utilizados. Por esta
razdn, se ha atribuido gran importancia al disefio y desarrollo de catalizadores
adecuados para obtener alta selectividad a CO, e H; asi como alta conversion de

etanol.

Son muchos los trabajos que en la ltima década exploran esta via de
produccion de hidrogeno a partir de etanol (Cortright y cols., 2002; Huber y
cols., 2003; Deluga y cols., 2004). En Ia literatura se ha estudiado la actividad
catalitica de diferentes catalizadores (Dolgykh y cols., 2006) basados en Rh, Pd,
Pt, Ni, Co y Cu. Estos catalizadores, en la mayoria de los casos, son activos a
altas temperaturas por lo que se busca la mejora en el rendimiento a hidrogeno,
sin embargo existen también reacciones laterales no deseadas que afectan a la
selectividad a hidrogeno y la estabilidad catalitica, siendo crucial la correcta

eleccion en el catalizador del metal activo y del soporte (Zhang y cols., 2006).

El reformado de etanol ha sido investigado sobre varios catalizadores y
revisado por Vaidya y Rodrigues (2006) y Ni y cols. (2007). Un gran nimero de
estudios de reformado con vapor de etanol han tratado con catalizadores
metalicos soportados en 0xidos. La mayoria de los catalizadores estudiados son
los basados en niquel tanto sin dopar como dopados con otros metales tales
como Cu, Cr, Zn o K, de hecho la adicion de aditivos, como Cu o K refuerzan la
actividad del Ni. Ademas, el reformado de etanol con vapor ha sido también
extensamente estudiado sobre catalizadores de Co y metales nobles (Pd, Pt, Rh,
Ru). El gran desafio radica en desarrollar un catalizador activo que inhiba la

formacién de coque y la produccion de CO.
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a) Catalizadores basados en metales de transicion

Los catalizadores de Co muestran buenos resultados para la produccion
de H, al igual que los catalizadores de Ni, que presentan una elevada actividad
en el reformado de etanol con vapor. Sin embargo ambos, Ni y Co, se ven
afectados por la sinterizacion debida, fundamentalmente, al exceso de agua en el
medio de reaccion. La formacion de coque es otro aspecto importante, ya que el
coque formado destruye la estructura del catalizador y deteriora su actividad.
Las altas temperaturas empleadas en la reaccion, la elevada reactividad del

etanol y su baja estabilidad térmica facilitan la formacion de coque.

En la tabla 1.4 se incluye un resumen con los mejores resultados
encontrados en literatura para catalizadores basados en metales no nobles en el
proceso de reformado de etanol, trabajando en lecho fijo. En dicha tabla el
rendimiento a hidrogeno estd calculado como un rendimiento global en base a

etanol mas agua alimentados, de la siguiente forma:

F

Y* H?2,salida

H2(EOH+H20) (3 N S/E)*FE

(1.25)

tOH ,entrada

a.1) Catalizadores basados en Ni:

Aunque los metales preciosos proporcionan mayor actividad vy
estabilidad que el niquel, los precios de estos metales son extremadamente
prohibitivos para uso industrial. El niquel se utiliza ampliamente en la industria
para un gran numero de procesos quimicos debido a su bajo coste y a que
muestra una alta actividad catalitica comparable a catalizadores basados en Rh o
Co, que son los mas activos entre los metales de transicion. Para el reformado
de etanol, el niquel también es adecuado porque promueve las reacciones de
hidrogenacion/deshidrogenaciéon y favorece la ruptura del enlace C-C. El
principal problema de este catalizador en el reformado de etanol con vapor de
agua es la desactivacion por sinterizacion del metal y la deposicion de residuos

carbonosos.
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Sun y cols., (2005) compararon la actividad catalitica de catalizadores
Ni/Y,0;, Ni/La,05; y Ni/Al,O3 para produccion de hidrogeno por reformado de
etanol con vapor. La selectividad de hidrégeno reportada para el catalizador
Ni/Al,O5 fue relativamente baja, debido a haber trabajado con una relacién
molar agua/etanol baja (3:1), demostrando posteriormente que incrementando la
relacién molar agua/etanol se puede aumentar significativamente la selectividad
a hidrogeno. Akande y cols. (2005) investigaron los efectos del método de
sintesis del catalizador, la carga de niquel y la temperatura en la actividad de
catalizadores Ni/Al,O; para reformado de etanol con vapor. Dichos autores
observaron que cuando se usaba como método de sintesis la impregnacion, no
habia un efecto notable de la carga de niquel en la actividad. Comas y cols.
(2004) estudiaron el reformado de etanol sobre catalizadores Ni/Al,O4
proponiendo un esquema de reaccidn. Sanchez-Sanchez y cols. (2007)
estudiaron la produccion de hidrogeno a partir de reformado de etanol sobre
catalizadores de Ni/Al,Os; y Ni/La-Al,O; trabajando a 500 °C y S/E = 3,
observando un aumento de la estabilidad de los catalizadores de Ni con el
incremento en la carga de La. Este hecho se debio a la contribucién de la
actividad de los soportes La-Al,O; para la deshidratacion de etanol
conjuntamente con la actividad de la fase metélica de niquel que cataliza tanto
la deshidrogenaciéon como la ruptura del enlace C-C. Frusteri y cols. (2004)

reportaron alta selectividad a hidrégeno con un catalizador Ni/MgO.

Ademas de los catalizadores de Ni soportados ha habido en los ultimos
afos un aumento en el interés de los catalizadores bimetalicos, aleaciones
metdlicas o catalizadores de Ni modificados, para esta reaccion, tales como
NiZnAl (Barroso y cols., 2006) o Cu-Ni-K/y-Al,0; (Marino y cols., 2003).
Vizcaino y cols. (2008) estudiaron el efecto de la adicion de Mg en
catalizadores Ni/Al,O3 usando como precursores de niquel hidroxidos dobles

laminares (LDHs).
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Tabla 1.4 Resultados de reformado de etanol con vapor de agua usando catalizadores

basados en metales no nobles.

. . Condiciones *
Referencia Catalizador operacion XetoH | Y Has(EtoH+H20)
%
Te0) | s | PO
Comas y cols. o/ NI
(2004) 35%Ni/yALO; 500 6 100 0,58
15Ni/AlLO; 650 6 100 0,56
Liberatori y .
cols, (2007 15Ni/12La-AL05 650 6 100 0,60
0,6Ag/15Ni/ALO5 600 6 100 0,49
Ni/ALO; 650 | 55 | 99,8 0,59
Vizeaino y Mg-Ni/ALO; (Mg/Ni=0,1) | 650 | 5,5 | 98,8 0,58
cols. (2008) | \foNi/ALOs (Mg/Ni=05) | 650 | 55 | 983 0,57
Mg-Ni/ALOs (Mg/Ni = 4) 650 | 55 | 99,9 0,59
Muroyamay | [0%NIYALO; 550 3 100 0,05
cols. (2010) | \iA1,0, 550 3 100 0,43
Ni/Zr0,-QP 600 6 100 0,53
Liy cols. .
2011) Ni/ZrO,-CP 600 6 100 0,52
Ni/Zr0,-C 600 6 100 0,50
Freni y cols. .
(2003 Ni/MgO 650 | 84 | 100 0,24
Frusteriy cols. | \; o0 650 | 84 | 100 0,25
(2004) ’ ’
Fatsikostas y .
cols, (2002) | /L0 750 3 100 0,45
Yang y cols. | \i/710 650 | 8 | 100 0,26
(2006) ’
Profeti y cols. .
(2009) Ni/Ce0,-AL,0; 600 3 98 0,46
Lloreay cols. | 5o/ 01700 350 4 100 0,79
(2003) ’
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La alta selectividad a hidrogeno, la alta actividad en la ruptura del enlace
C-C y el coste razonable del Ni lo convierten en una buena eleccion como fase

activa para el reformado de etanol con vapor.

a.2) Catalizadores basados en Co:

Los catalizadores basados en Co fueron considerados pronto como
adecuados para el reformado de etanol. Haga y cols. (1998) estudiaron las
propiedades cataliticas del Co entre otros metales y encontraron que la
selectividad a hidrogeno tenia el siguiente orden Co>Ni>Rh>Pt, Ru, Cu. En otro
estudio, encontraron que el soporte también influye en las propiedades de los
catalizadores de cobalto, siendo mayor la formacion de hidrogeno en el caso del
catalizador soportado sobre alumina. Batista y cols. (2004) estudiaron el
reformado de etanol usando catalizadores de Co con diferentes soportes (Al,O3,
Si0, y MgO). A pesar de que estos catalizadores mostraron alta actividad
catalitica (conversion de etanol > 90%) con una selectividad a hidrogeno alta,
tras 9 h de reaccion a 400 °C se detectd formacion de coque en los catalizadores

siendo del 24,6 % en el caso del Co/Al,O5 y del 14,2 % en el del Co/Si0O,.

b) Catalizadores basados en metales nobles

Los catalizadores de metales nobles son bien conocidos por sus altas
actividades cataliticas. Para el caso del reformado de etanol, Rh, Ru, Pt, y Pd
han sido ampliamente estudiados, ya que la velocidad de formacion de coque
que presentan los catalizadores de Ni y Co puede ser sustancialmente
disminuida usando metales nobles como catalizadores, debido a una menor

deposicion del carbono en estos metales.

Los catalizadores de Rh soportados parecen prometedores ya que es el
metal mas adecuado para romper el enlace C-C, etapa fundamental para
producir hidrogeno a partir de etanol. Sin embargo su precio, excesivamente
elevado, hace que su uso a gran escala sea escaso. En la revision realizada por
Ni y cols. (2007) se recopilan los resultados obtenidos en los estudios realizados

de reformado de etanol usando catalizadores basados en metales nobles. Se
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observo que el Rh es generalmente mas efectivo que otros metales nobles tales
como Pt, Pd y Au para la produccion de H, por reformado de etanol. Por
ejemplo, Fierro y cols. (2003) observaron alta actividad y selectividad a
hidrogeno usando un catalizador Rh/Al,O; para reformado oxidativo de etanol.
CeO,, MgO y La,O; se ha comprobado que son soportes adecuados para el
reformado de etanol en Rh. El uso de Al,O; como soporte muestra una
desactivacion significativa del catalizador después de operacion a largo tiempo;
mientras que el MgO exhibe el mejor comportamiento en términos de
estabilidad a largo tiempo. A alta temperatura y alta carga del catalizador, el Ru

muestra resultados comparables con los del Rh.

En cuanto al Pt, en bibliografia hay escasa informacion sobre
catalizadores basados en este metal. Rampe y cols. (2001) estudiaron el
reformado de etanol con vapor sobre catalizadores de Pt, Ru, Pd y Ni o
catalizadores bimetélicos de Ni-Pt y Ni-Pd en alimina. Su funcionamiento fue
evaluadoa S/E=2,3 64,y T =600, 700 6 800 °C. El principal objetivo de este
estudio fue demostrar la viabilidad de un reformador de etanol de 3kW. Jacobs
y cols. (2007) investigaron el uso de un catalizador de Pt/CeO, en el reformado
de etanol a 200-550 °C con un medio diluido (H,O/EtOH/N,+H, = 33/1/29). La
adicion de hidrégeno a la corriente de entrada permitia mantener la ceria en un
estado reducido. Estos autores mostraron que la ceria jugaba un papel
importante en el mecanismo de reaccion: el etanol seria adsorbido en los sitios
de defecto de la ceria formando especies epoxi que son transformadas a especies
acetato. Uno de los papeles del metal seria para hidrogenar las especies de la
superficie a CO, y metano. En este mecanismo el CO, es el producto
mayoritario de los 6xidos de carbono (CO,). Desafortunadamente, como el
catalizador Pt/CeO, es un buen catalizador de las reacciones WGS/RWGS, una
parte del CO, se consume para formar CO con la consiguiente pérdida de
hidrogeno. De Lima y cols. (2008 y 2009) realizaron estudios sobre
catalizadores de Pt/CeZrO,, identificando un amplio rango de subproductos. El
catalizador se desactivo principalmente por depositos carbonosos lo que cred

una barrera en la interfase metal/soporte, inhibiendo la descomposicion del
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acetato y la hidrogenaciéon. De Lima y cols. (2009) observaron que la
coalimentacion del oxigeno con agua redujo fuertemente la formacion de coque
e incrementd la estabilidad del catalizador a expensas del rendimiento a

hidrogeno.

También hay pocos estudios acerca del reformado de etanol catalizado
por Pd. Goula y cols. (2004) estudiaron el proceso de reformado de etanol sobre
un catalizador comercial Pd/Al,O; obteniendo selectividad a hidrogeno referida
a etanol mas agua del 95%, siendo la conversion del 100% incluso a bajas
temperaturas (300-350 °C). En otro estudio sobre catalizador Pd/Al,O3, Goula y
cols. (2003) publicaron que la concentracion de CO era minima a 450 °C y la
cantidad de coque formada fue insignificante incluso para relaciones

agua/etanol igual a la estequiométrica.

Soportes:

Ademas de las especies metalicas, en general la seleccion del soporte es
clave para el desarrollo de catalizadores metalicos soportados en oOxidos.
Algunos investigadores han sugerido que el material soporte juega un papel
importante en la actividad del catalizador y en la supresion de la sinterizacion y
la deposicion de coque. El soporte mds comunmente usado para los
catalizadores es la y-Al,O; debido a su alta estabilidad térmica y quimica y a su
elevada superficie especifica. Sin embargo, para el reformado de etanol los
catalizadores soportados en y-Al,O3 se desactivan rapidamente por deposicion
de coque. Esto se debe a que se forma facilmente etileno por la deshidratacion

de etanol sobre los sitios acidos de la y-Al,O; (Muroyama y cols., 2010).

Conclusiones:

La bibliografia revela que la conversion de etanol y la selectividad a
hidrégeno dependen en gran medida del tipo de catalizador metélico usado, del
tipo de precursores, de los métodos de preparacion, del soporte, de la presencia

de aditivos y de las condiciones de operacion como por ejemplo la relacion
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molar agua/etanol y/o la temperatura. Entre todos los catalizadores estudiados
Rh y Ni exhiben la mejor actividad de conversiéon de etanol y la mejor
selectividad a hidrogeno. Los catalizadores de Ni soportado muestran
relativamente buena actividad, pero acompafiada de rapida desactivacion debido
a la severa deposicion de coque y alta formacién de metano que tienen lugar.
Los catalizadores de Co proporcionan buenas eficacias en la produccion de
hidrogeno pero elevada desactivacion por sinterizacion y oxidacion de la
superficie del Co. Entre los metales nobles, el Rh se ha mostrado como el
sistema mas activo y selectivo, pero deben emplearse cantidades grandes de Rh
y exceso de H,O para prevenir la formacion de coque a altas temperaturas (700-
900 °C). Aunque trabajando a altas relaciones vapor de agua/etanol (S/E) en la
alimentacion, se eliminan los problemas de deposicién de coque, la autonomia
de la aplicacion final (procesado ‘on-board’ 6 aplicaciones moviles) estaria
limitada por la baja cantidad de etanol que podria almacenarse (Benito y cols.,
2005). En cualquier caso, la estabilidad catalitica, asociada con la resistencia a
la deposicion de coque es todavia el principal reto para los catalizadores de

reformado con vapor (Zhang y cols., 2006).

1.4.3.3 Reformado oxidativo de etanol con vapor de agua

Es una combinacion de la reaccion de reformado (endotérmica) y del
proceso de oxidacion parcial (exotérmico). Debido a ello, el proceso de
reformado oxidativo requiere menos energia y permite producir una relacion
H,/CO adecuada sin consumo externo de energia, reduciendo las cantidades de
metano y coque producidos y proporcionando alto rendimiento a H, y bajo
rendimiento a CO bajo condiciones Optimas de operacién. Por esta razdn, el
reformado oxidativo con vapor parece ser una buena alternativa sobre todo
porque se reduce la deposicion de coque y ademas el equilibrio termodindmico
es mas favorable y puede ser variado en funcién de la alimentacion del oxigeno.
En el reformado oxidativo de etanol con vapor de agua (OESR), la alimentacion

adicional de oxigeno junto con el etanol y el agua consume parte del etanol para
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producir el calor necesario para mantener la reaccion 1.26 a expensas de una

disminucion en el rendimiento a hidrogeno (Navarro y cols., 2005).
C2H50H + 2H2O + 1/202 — 2C02 + 5H2 AHozgg = -50,3 kJ/mol (126)

Ademas, cuando el O, esta presente, pueden ocurrir reacciones como las

siguientes:
CH4 +20, — CO, +2H,0 (1.7)
C,Hs;OH + 1/2 O, — CH;CHO + H,O (1.27)
CO+1/2 0, — CO, (1.28)
C+ 0, — CO, (1.29)

Gallucci y cols. (2010) han estudiado una variante del proceso de
reformado oxidativo de etanol con vapor: el reformado autotérmico de etanol
usando un reactor de lecho fluidizado de membrana donde el oxigeno no estd en
contacto con el etanol. En este proceso, parte del hidrogeno producido se
recupera mediante membranas permeoselectivas a hidrégeno, donde reacciona
con el oxigeno alimentado, obteniendo el calor necesario para el reformado con

vapor.

A pesar de que con este proceso de OESR se reduce la deposicion de
coque, diversos autores han observado produccion de coque trabajando en lecho
fijo en la reaccion de reformado oxidativo de etanol. Srisiriwat y cols. (2009)
obtuvieron una formacion de coque sobre catalizadores Ni/Al,O3 de 2,08 mmol
Cgca{lh'1 trabajando a 700 °C, S/E =3 y O/E =0,26. Estos mismos autores usaron
catalizadores NiCeAl, NiZrAl y NiCeZrAl siendo la formacion de coque en
esos casos (0,57; 0,39 y 0,28 mmol Cgca{lh'1 respectivamente) menor que para
el catalizador Ni/Al,Os. Biswas y Kunzru (2008) observaron una formacion de
coque de 3,3 mmol Cgca{lh'1 a 600 °C, S/E =8 y O/E =0,5 sobre un catalizador
Ni/CeO,-ZrO,. Frusteri y cols. (2006) reportaron 0,25 mmol Cgca{lh'1 sobre
catalizadores Ni/CeO, a 650 °C, S/E = 8 y GHSV de 40000 h™' trabajando en

condiciones de reformado autotérmico.
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Catalizadores para reformado oxidativo de etanol

El bajo precio del Ni y su alta actividad de conversion de etanol y
selectividad a H,, junto con la capacidad de ruptura del enlace C-C los hace
idéneos para el proceso de reformado de etanol; pero presentan el inconveniente
de la formacion de coque. En el caso del reformado oxidativo de etanol los
problemas de formacion de coque se pueden reducir usando una adecuada
relacion oxigeno/etanol (O/E). En la tabla 1.5 se recogen algunos de los mejores
resultados encontrados en bibliografia para reformado oxidativo de etanol con
diferentes catalizadores calculando el rendimiento a hidrégeno como un
rendimiento global en base a etanol mas agua alimentados, de la misma forma
que en la tabla 1.4. Como se puede observar, los catalizadores mas estudiados
han sido los de Ni, aunque también se han estudiado catalizadores de Co y de

Rh al igual que en el reformado de etanol (no oxidativo).

Fierro y cols. (2005) estudiaron diferentes metales para reformado
oxidativo de etanol y el orden de actividad para la produccion de H, observado
fue Ni-Zn>Ni-Fe>Ni-Cr>Ni-Cu. Estos autores observaron que la produccion de
H, en el reformado oxidativo con vapor estaba influenciada fuertemente por la
adicién de pequefias cantidades de O,. Fierro y cols. (2003) también observaron
que un catalizador Ni-Cu/Si10, es mds activo y selectivo hacia la produccion de

H; que un catalizador Ni/SiO, para el reformado oxidativo de etanol.

Tabla 1.5 Resultados para reformado oxidativo de etanol con distintos catalizadores.

Referencia |Catalizador | T (°C) | S/E | O/E | Xeton (%) | Y haetor+H20)
0 100 0,35
Comas y cols.
(2004) Ni/ALO; s00 |33 %3 | 100 0,36
0,6 100 0,36
1 100 0,37
Biswas y 0 100 0,51
Kunzru (2008) | Ni-Ce0,-ZrO, 650 8 0,5 100 0,39
1 100 0,31
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Referencia |Catalizador T (°C) | SIE | O/E )Eﬁ/t;’)'* Y Ho/Etom+Hz0)
0,06 | 973 0,56
Srisiriwat NiAl 0,17 100 0,55
y cols. (2009) 0,26 | 100 0,53
0,06 | 99,8 0,61
NiCeAl 0,17 100 0,61
0,26 100 0,61
700 3 - -
0,06 | 99,9 0,58
NiCeZrAl 0,17 100 0,59
0,26 100 0,6
0,06 | 994 0,55
NiZrAl 0,17 100 0,58
0,26 100 0,57
Ni/Zr-Z1O, 100 0,41
Youn .
y cols. (2010) Ni/Mg-ZrO; 100 0,44
Ni/Ca-ZrO, 500 3 0,5 100 0,46
Ni/La-ZrO, 100 0,48
Ni/Y-ZrO, 100 0,49
0,5 55 0,09
Peelay IRW/AI 1| 82 0,11
Kunzru (2011) -
0 100 0,44
1Rh-20Ce-Al 0,5 100 0,41
550 6
1 100 0,39
0 100 0,43
2Rh-20Ce-Al 0,5 100 0,38
1 100 0,34
600 100 0,3
Huang y cols. | CO/ALO; 700 100 0,17
(2010) :
600 100 0,57
CO-F€(6)-A1203 -
700 ; 0.5 100 0,3
600 i 100 0,57
Co—Fe(12)—A1203 .
700 100 0,53
600 100 0,57
Co-Fe(18)-AL0;
700 100 0,5
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En cuanto a los catalizadores de Pt, Navarro y cols. (2005) estudiaron la
produccion de hidrogeno por reformado oxidativo de etanol sobre catalizadores
de Pt soportados en Al,O; modificados con Ce y La. La presencia del Ce como
aditivo fue beneficiosa para la produccion de hidrogeno; mientras que la
presencia de La no promueve la conversion de etanol. Estos investigadores,
llevaron a cabo el estudio de reformado oxidativo de etanol en el rango de
temperaturas de 575-675 °C trabajando con una relacion O/E = 0,36 y una
relacion S/E = 2,28. Estos autores encontraron que la reaccion de reformado
oxidativo de etanol sobre catalizadores soportados en alimina tenia lugar a
través de la deshidrogenacion y la deshidratacion como sugeria la presencia de

acetaldehido y etileno en los productos.
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Capitulo 2: Sistema experimental

2.1 DESCRIPCION DEL SISTEMA EXPERIMENTAL

El sistema experimental de reaccion utilizado tanto para el reformado
oxidativo de metano como para el reformado oxidativo de etanol es similar
presentando ligeras diferencias en el método de analisis de los productos de
reaccion. A continuacion se explican cada una de las tres zonas en que se puede
dividir dicho sistema experimental (alimentacion, reaccion y andlisis) de manera
general para ambas reacciones, abordando posteriormente las particularidades

que presenta la planta en el caso del reformado de etanol.

2.1.1 Seccion de alimentacion

Los reactivos gaseosos se encuentran almacenados en balas comerciales a
presion. El caudal alimentado al reactor se regula mediante controladores de

flujo masico (modelo 5850 TR, Brooks Instruments), previamente calibrados.

El agua se alimenta a través de una bomba HPLC Shimadzu (modelo LC-
10AT VP) a un vaporizador que opera a 200 °C y el vapor es transportado hasta
el reactor a través de una tuberia calorifugada y calefactada, utilizdndose para
ello resistencias Omegalux FGR, que alcanzan temperaturas de hasta 480 °C,
unidas a un regulador de potencia para trabajar a la temperatura deseada (entre

150 y 200°C).

En el caso del reformado de etanol, éste se alimenta a través de otra
bomba también del mismo modelo HPLC Shimadzu (modelo LC-10AT VP)
que, previa calibracidon, permitié inyectar un caudal de liquido constante al
reactor. La entrada del etanol al reactor se realiza a través de tuberias de acero
inoxidable calorifugadas y calefactadas por medio de resistencias Omegalux
FGR unidas a reguladores de potencia para tener en todo momento una

temperatura que asegure que el etanol estd completamente en fase vapor.
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2.1.2 Seccion de reaccion

El reactor empleado consiste en un tubo de cuarzo de 2,8 cm de didmetro
interno y 30 cm de longitud que dispone de una placa distribuidora de cuarzo
poroso (el tamafio de los poros estd entre 40 y 90 um) en la parte inferior del
reactor. En dicho reactor se inserta por la parte superior una sonda movil en
altura, de cuarzo de 4 mm de diametro que permite alimentar el metano o el
etanol (dependiendo de la reaccion con la que se trabaje) en un punto intermedio
del lecho. El reactor se ubica dentro de un horno eléctrico de bisagra con un
didmetro interno de 3,2 cm y una longitud de 30 cm. El control de temperatura
se realiza mediante la introduccidon de un termopar de tipo K en el interior del

lecho de catalizador.

2.1.3 Seccion de analisis

Los productos gaseosos a temperatura ambiente resultantes de las
reacciones estudiadas (gases permanentes e hidrocarburos ligeros) han sido
analizados por cromatografia de gases con un equipo VARIAN CP-3800
“Custom Solution”, equipado con un detector de conductividad térmica (TCD),
y con un detector de ionizacion de llama (FID). Este ultimo se ha utilizado para
el analisis de hidrocarburos ya que es mdas sensible que el TCD. El equipo
cuenta con dos secciones de calentamiento independientes, una donde se alojan
las columnas empleadas en el andlisis con TCD, y otra donde se situa la
columna capilar utilizada en el analisis con FID. El cromatégrafo esta provisto
de dos “loops” de inyeccién que, mediante la actuacion de valvulas neumaticas,
permiten descargar dos muestras: una de ellas al FID y otra al TCD. En el
analisis TCD la muestra se hace pasar por varias columnas colocadas en serie.
En la primera de ellas quedan retenidos los compuestos mas pesados, mientras
que los gases permanentes (H,, CO, etc.) se desorben rapidamente. Para evitar
que los compuestos mas pesados puedan danar el tamiz molecular posee una

valvula de conmutacion, que permite un paso alternativo (bypass). Las
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condiciones de andlisis y las especificaciones del cromatografo se muestran en

la tabla 2.1.

Tabla 2.1 Condiciones de operacion y especificaciones del equipo de cromatografia

de gases.

Especificaciones

Gas portador Argon

Caudal de gas portador 30 mL(STP)/min
Caudal de “make up” 30 mL(STP)/min
Caudal de H, (FID) 30 mL(STP)/min
Caudal de Aire (FID) 300 mL(STP)/min

Columna 1 (TCD)

CP81072; Hayesep T 80-100

Columna 2 (TCD)

CP81073; Hayesep Q 80-100

Columna 3 (TCD)

CP81071; Tamiz molecular 13X; 80-100

Columna 4 (FID)

CP7354; CP-PoraBOND Q

Temperatura del andlisis TCD (isotermo) | 50 °C

Temperatura del detector TCD 175 °C
Temperatura del filamento (TCD) 300 °C
Temperatura del detector FID 300 °C
Tiempo de analisis 16 min

En las figuras 2.1 y 2.2 se muestran sendos esquemas del sistema

experimental utilizado para los dos procesos estudiados, esto es, reformado

oxidativo de metano y reformado oxidativo de etanol. Como ya se ha dicho

anteriormente, las mayores diferencias en el sistema experimental entre ambas

reacciones tienen lugar en la seccion de analisis.
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1.-Almacenamiento de gases
2.-Medidor de flujo
3.-Controlador de flujo

4.-Bomba HPLC (agua)

8.- Reactor
9.-Controlador temperatura (horno)
10.-Resistencia para tuberias

11.-Controlador temperatura (resistencia)

12.-Condensador inmerso en un bafio de

5.-Vaporizador de agua agua con hiclo y sal

6.-Controlador horno del vaporizador 13.-Cromatografo de gases

7.-Horno 14.-Sistema de recogida de datos

Figura 2.1. Esquema del sistema experimental para la reaccion de reformado

oxidativo de metano.

En el reformado de etanol los productos de la reaccion salen del reactor
por una tuberia de acero calorifugada y calefactada por medio de resistencias
Omegalux FGR, debido a la presencia de sustancias liquidas tales como etanol,
agua o acetona. Los productos condensables se recogen en sendos
condensadores como se aprecia en la Figura 2.2. Para la recogida de estos
liquidos se dispone de un sistema con dos valvulas de 3 vias cada una (V1 y V2)
que permiten recoger cada 20 minutos los liquidos en uno de los dos

condensadores inmersos en un bafio de hielo-agua-sal y etanol (con la finalidad
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de que condensen todos los liquidos presentes en la corriente de productos de la
reaccion). Después de recoger los liquidos, los productos gaseosos de la
reaccion llegan a otra valvula de 3 vias con dos salidas de forma que una
posicion deriva al burbujimetro para medir el caudal de salida de los productos

gaseosos y la otra posicion deriva al cromatografo.

¥ salida

%venteo
(6)
S —
OF]... |
(©)]
1.-Almacenamiento de gases 7.- Reactor
2.-Medidor de flujo 8.-Controlador temperatura (horno)
3.-Controlador de flujo 9.-Resistencia para tuberias
10.- Condensador inmerso en un bafio de

4.-Bomba HPLC (agua) agua con hielo, sal y etanol
5.-Vaporizador de agua 11.- Cromatdgrafo de gases
6.- Horno 12.- Sistema de recogida de datos

Figura 2.2. Esquema del sistema experimental para la reaccion de reformado

oxidativo de etanol.
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Para ambas reacciones estudiadas, se dispone de una conexién en “T” en
la linea que conduce la corriente de gases de salida hacia el cromatdgrafo, una
de cuyas ramas permite el paso de caudal al interior del bucle de muestreo,
mientras que en la segunda rama se ha instalado una vélvula de regulacion para
controlar y regular la pérdida de carga a través de esta linea y, por tanto, el

caudal de entrada al cromatografo.

Siguiendo esta metodologia, en el caso del reformado de etanol se
analizan los gases y los liquidos de la reaccion por separado. La corriente
gaseosa se inyecta en el cromatdgrafo cada 20 min realizindose una primera
inyeccion a los 10 min desde que comienza la reaccion, y los liquidos se
recogen también cada 20 min, inyectandose posteriormente 1l de cada muestra

con una jeringa de liquidos (Hamilton 701N; Sigma-Aldrich).

El cromatdgrafo se calibr6 periddicamente analizando muestras de
patrones de gases de concentracion conocida para el calibrado de gases y lo
mismo para el calibrado de liquidos con mezclas de los diferentes compuestos
que se analizan en la reaccion de reformado de etanol. Por anélisis
cromatografico de las muestras patron se determinan las areas correspondientes
a cada compuesto y asi, conocidas las fracciones molares de cada uno, los
factores de respuesta (FR) correspondientes a cada sustancia. Una vez calibrado
el equipo, la fraccion molar de cada componente se determina como el producto
de su factor de respuesta por su area obtenida durante el analisis (ecuacion 2.1).
Esta expresion se puede aplicar porque los factores de respuesta obtenidos para
los distintos compuestos son lineales en el rango de aplicacion y el ajuste lineal

tiende a cero en la ordenada en el origen.
v, =FR-Ap, (2.1)
Siendo:
yi: fraccion molar del componente i en los gases analizados
FR;: factor de respuesta del componente 1, (Vi patron/ ADi, patron)

Ap;: area bajo el pico del componente i
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Este analisis permitid determinar la composicion de los gases producidos

durante los distintos experimentos. Un burbujimetro colocado a la salida del

sistema permitido conocer el caudal total de los gases y determinar la cantidad

presente de cada uno de ellos en la corriente de salida, asi como conocer la

conversion de reactivo y la selectividad al producto deseado alcanzadas en

cada

uno de los experimentos realizados calculadas como se muestra en la tabla 2.2.

Ademas se realizo en todos los casos un balance de materia al carbono que entra

y sale del reactor (ecuacion 2.2).

0, Zn v,
Balance C = ———
Zn v

Siendo:

yi: fraccion molar del componente i en la corriente de entrada
y;i’: fraccidn molar del componente i en la corriente de salida
n;: numero de carbonos del componente i

Q,: caudal total de gases de salida (mL(STP)/min)

Q.: caudal total de gases de entrada (mL(STP)/min)

Tabla 2.2 Formulas empleadas para el cdlculo de conversion, selectividad y

rendimiento.

(2.2)

Reformado oxidativo de metano

FS

XCH4 ( CH 4 - CH4).100 (2.3)

Conversion o

F,,—F,
X, = For = For) 9 (2.4)

02
Selectividad a CO S = Feo 100 (2.5)
( CH4 'H4 )
FS
Selectividad a H, S, = 3 ’“FS )-100 (2.6)
CH4 CH4
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FS
Rendimiento a H; Y, = +2 (2.7)
3‘FCH4
Rendimiento a H, en base v B F, 28
a CH, + vapor de H,O Ao (2 + §/C)F,, '
Reformado oxidativo de etanol
F: . t—mmolEtOH’
Conversion X,y = - ‘100 (2.9)
FEtOH .t
Selectividad a productos nkF’t
P S, = - L —100 (2.10)
carbonados 2(F;,,t—mmolEtOH")
. Fy,t
Selectividad a H, S, = - —100 (2.11)
6(F,, 't —mmolEtOH ")
FS
Rendimiento a H; Y, = —[:2 (2.12)
6‘FEIOH
Rendimiento a H, en base : F,
Y H2/(EtOH+H20) — . (2_13)
a etanol + vapor de H,0 (B+S/E)Fy

F? = caudal molar del componente i a la entrada (mmol/min)

F’ = caudal molar del componente 1 a la salida (mmol/min)

t = tiempo de recogida de liquidos (20 min excepto en el primer pinchazo de

cada experimento que es 10 min)

mmolEtOH* = mmol de etanol a la salida en el intervalo de tiempo t

n,= namero de carbonos del componente i

S/C = relacion vapor de agua/CH, de entrada

S/E = relacion vapor de agua/etanol de entrada

La selectividad a H, en el reformado oxidativo de etanol se calculd

suponiendo que todo el hidrégeno viene de la reaccion de reformado (C,HsOH

+3H20—>2C02+6H2).
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2.1.4 Reactores

En los ensayos se han utilizado distintos tipos de reactores de lecho
fluidizado. Por un lado se ha utilizado un reactor de lecho fluidizado
convencional (RLF) (Figura 2.3a) para los experimentos de coalimentacion, de
cuarzo de 2,8 cm de didmetro interno y 30 cm de longitud. Posee una placa de
cuarzo sinterizado con poros de un tamafio entre 40 y 90 um, situada en la parte
inferior del reactor y que sirve de distribuidor de los gases alimentados por la
parte inferior del reactor. Los gases producto de la reaccion salen hacia el
cromatdgrafo de gases por la salida lateral. El termopar tipo K se introduce al

lecho a través de un tapon de silicona.

Alimentaciéon-2

A_Salida gases ) KSalida gases

— ——

Zona
reaccion

[

5 ]

£ @ 8

N @ o2

o N G

{@)]

o

Alimentacion ) Alimentacion-1
a) b)

Figura 2.3. (@) Esquema de un reactor de lecho fluidizado convencional (RLF), (b)
Esquema de un reactor de lecho fluidizado de dos zonas (RLFDZ).

Por otro lado se ha utilizado el reactor de lecho fluidizado de dos zonas
cuyo esquema se presenta en la Figura 2.3b. Posee una vaina de cuarzo que se

introduce por la parte superior del reactor y que permite alimentar reactivo en
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un punto intermedio de la altura del lecho; asi la alimentacion de los reactivos
puede realizarse en distintos puntos del reactor: en la zona inferior o en un
punto intermedio del lecho, posibilitando en este ultimo caso la creacion de dos
zonas diferenciadas en el reactor. El termopar tipo K se introduce al lecho a
través de un tapon de silicona al igual que la vaina de cuarzo. Los gases
producto de la reaccion salen hacia el cromatografo de gases por la salida

lateral.

Ademas de los reactores de lecho fluidizado también se ha utilizado para
algunos ensayos un reactor de lecho fijo que consiste en un tubo de cuarzo de
1,2 cm de diametro interno y 30 cm de longitud, en cuyo interior se dispone el
catalizador soportado por lana de vidrio (material inerte) que actia como

distribuidor de gases.

2.2 TECNICAS DE CARACTERIZACION Y CATALIZADORES

2.2.1 Técnicas de caracterizacion

La superficie de los solidos estd implicada en una parte importante de los
procesos que ocurren en la naturaleza y en numerosas aplicaciones tecnologicas
o industriales. La interaccion con la superficie de especies de la fase gaseosa
que la rodea para producir el proceso de adsorcidn, juega un papel determinante
en la actuacién de adsorbentes y catalizadores. Los procesos en los que
intervienen cubren un amplio espectro de aplicaciones, entre ellas la catélisis.
De lo anterior se deduce la gran importancia que tiene el conocimiento de las
caracteristicas o propiedades superficiales del catalizador. El interés se centra en
conocer los mecanismos de actuacion del material, disefarlo y solucionar

posibles problemas que surjan en su aplicacion.

Por ello es necesario conocer coémo estd constituido el solido en
superficie y en su interior (bulk) y qué transformaciones puede sufrir tales como

reacciones quimicas, modificaciones estructurales o sinterizacion.
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La correcta caracterizacion del solido catalitico implica el empleo de
distintas técnicas que se complementan entre si. Las técnicas empleadas para la
caracterizaciéon de los materiales cataliticos presentados en este trabajo se
pueden clasificar en fisico-quimicas y espectrofotométricas. Dentro de las
técnicas fisico-quimicas, se han utilizado tanto técnicas basadas en adsorcioén de
gases (adsorcion de N;), como basadas en la propia reactividad del solido
(técnicas de temperatura programada (TPR) y andlisis termogravimétrico
(TGA)). En cuanto a los métodos espectrofotométricos, se han aplicado técnicas
basadas en interacciones de radiacion incidente-solido con andlisis tipo foton-

foton (XRD) y electron-electrén (TEM).

Para realizar la toma de muestra de los catalizadores tras reaccion y que
posteriormente se caracterizan, se enfria fluidizando el lecho con inerte. De este
modo las muestras tomadas tras reaccion en RLFDZ son representativas de la
mezcla de soOlidos de ambas zonas del lecho (regeneracion y reaccion)

ocasionada por la fluidizacidon y no de una zona concreta.

La serie de técnicas que se enumeran y describen sucintamente a
continuacidon se han utilizado basicamente para la obtencion de informacion

sobre la estructura y propiedades de los catalizadores, para su caracterizacion.

2.2.1.1 Adsorcion de N,

Adsorcion, en el contexto de la interfase gas/sélido, denota el
enriquecimiento o agotamiento de uno o mas componentes en la capa
interfacial. Los dos factores complementarios en los fenomenos de adsorcion
son el area superficial y la porosidad o textura del sélido. Por esta razon la
medida de la adsorcion de gases y vapores puede dar informacion sobre el area

superficial y la estructura porosa de un soélido.

Se han desarrollado numerosos métodos con el objetivo de estimar

algunas de las propiedades relacionadas con la porosidad de los solidos, tales
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como la superficie especifica, el volumen de poros, la distribucion del tamafio

de poros, etc.

De todas ellas, la forma méas comun de calcular el area superficial de un
solido es el método BET. Dicha técnica se fundamenta en la isoterma de
Brunauer, Emmett y Teller y permite determinar tanto la superficie especifica
como el volumen de poros de la muestra. Esta descripcion se basa en el trabajo
de Langmuir pero con una extension de la teoria mas allda del modelo de
monocapa, hasta la adsorcion en multicapas. La superficie del solido se
considera como una distribucion de lugares de adsorcion en equilibrio dindmico
con el adsorbible, donde la velocidad de condensacion de las moléculas sobre
los lugares vacios iguala la velocidad de evaporacion de las moléculas en
lugares ocupados. Como el catalizador es inerte frente al gas que se introduce,
se produce una mera adsorcion fisica o fisisorcion, determinandose la cantidad
de gas que se adsorbe en forma de monocapa en toda la superficie del
catalizador. El proceso se lleva a acabo a bajas temperaturas con refrigeracion
mediante nitrogeno liquido. El area superficial total se deduce de la cantidad de

gas requerida para la formacion de la monocapa.

El equipo utilizado para las medidas (TriStar 3000 V6.08 A) tiene un
limite de deteccion para superficies especificas de 0,01 m*/g y utiliza como
adsorbato mezclas nitrogeno-helio. La desgasificacion se ha realizado en dos
etapas: una primera rampa de calentamiento a 10 °C/min hasta 90 °C y
mantenimiento durante 1 h a esos 90 °C; seguido de una rampa de 10 °C/min

hasta 200 °C manteniendo esa temperatura durante 8h.

2.2.1.2 Difraccion de Rayos X (XRD)

La difraccion de rayos X constituye una parte de la llamada
espectroscopia de rayos X, que se basa en la medida de la emision, absorcion,
dispersion, fluorescencia y difraccion de la radiacion electromagnética. Estas
medidas dan una informacién muy util sobre la composicion y la estructura de

la materia.
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Esta técnica permite obtener informacion sobre las propiedades
estructurales, tamafio y orientacion de las fases cristalinas de una muestra. La
identificacion de dichas fases se lleva a cabo mediante comparacion con

diversos patrones.

El fundamento de esta técnica consiste en la incidencia de un haz de
rayos-X colimado, con una longitud de onda de 0,5 a 2 A, sobre un espécimen.
La difraccion resultante de la interaccion del haz con el solido es funcion de la
distancia entre los planos atdbmicos que configuran la estructura y del angulo de
difraccion 26. La intensidad de los rayos X difractados se mide en funcién del
angulo de difraccion y de la orientacion de la especie. Con la ayuda de la base
de datos cristalografica “International Centre for Diffraction Data”, se pueden

identificar las fases cristalinas presentes en cada especie.

Los espectros de difraccion de rayos X que se muestran en este trabajo
han sido realizados por el Servicio de Apoyo a la Investigacion de la
Universidad de Zaragoza con un difractometro de Rayos X de la marca
RIGAKU, Modelo D/max 2500 de polvo de éanodo rotatorio de Cu con
monocromador de grafito, para poder seleccionar la radiacion CuKa del anodo
de cobre (A = 1,54 A), siendo el rango de angulos de medida 20 de 5° a 80° y

trabajando a una velocidad de 0,03%s.

2.2.1.3 Reduccion a Temperatura Programada (TPR)

Esta técnica permite determinar las especies reducibles existentes en el
catalizador, asi como el grado de reducibilidad de las mismas, en funcion de la
temperatura de operacion. El sistema TPR resulta de gran utilidad a la hora de
caracterizar especies oxidadas o reducidas en la superficie de un catalizador, asi
como para establecer temperaturas y duracion de los pretratamientos de

activacion de los catalizadores utilizados.

Se han realizado los experimentos de Reduccion a Temperatura

Programada (TPR) de los catalizadores frescos y tras reaccion en RLFDZ y en
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RLF. Los ensayos se han llevado a cabo en el equipo AUTOCHEMII de
Micromeritics del Instituto de Carboquimica CSIC de Zaragoza. Las

condiciones de ensayo han sido las siguientes:

1. Secado de la muestra: Corriente 50 mL/min de Ar hasta 110 °C

(rampa 10 °C/min), tiempo en isotermo 30 minutos.

2. Reduccion de la muestra: Corriente 50 mL/min de 10%H,/Ar

hasta 950 °C (rampa 5 °C/min).

Estos analisis se han llevado a cabo sobre muestras de catalizador en
polvo para estudiar el grado de reducibilidad de los metales presentes en el

catalizador, que son los elementos activos durante los ensayos de reaccion.

2.2.1.4 Analisis termogravimétrico (TGA)

Las técnicas termoanaliticas se utilizan ampliamente en la caracterizacion
de materiales en estado solido. El andlisis termogravimétrico es una de las
técnicas de andlisis térmico en las que se determina la pérdida o ganancia de
masa en funcion de la temperatura. La termogravimetria es una técnica en la
cual el peso de una muestra se mide continuamente en funciéon de la
temperatura, mientras la muestra estd sometida a un programa controlado de

calentamiento o enfriamiento.

Para hacer las medidas de variacion de peso del catalizador, ocasionada
por la eliminacion de depositos carbonosos o adsorcion/desorcion de distintas
sustancias se empled un equipo TGA/SDTA 851eSF/1100 °C de la marca
Mettler Toledo. Consiste en un sistema de analisis termogravimétrico (TGA) y
analisis térmico diferencial (DTA) simultdneo con una precision de £0,25 °C,
una reproducibilidad de 0,15 °C, y una sensibilidad de 1pg. También esta
provisto de un termostato Julabo F34-HD para enfriar el horno y la balanza; un
robot de muestras Universal TSO801RO que permite programar el andlisis de
varias muestras; y un controlador de flujo masico TSO 800GC1. Las muestras

se depositan en crisoles de alimina de 70ul de capacidad. Los analisis se
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realizaron con un caudal de aire de 50 mL(STP)/min, en dos etapas:
calentamiento con una rampa de 10 °C/min desde 35 °C hasta la temperatura

deseada (1000 °C), y mantenimiento a esa temperatura durante 30 min.

2.2.1.5 Microscopia electronica de transmision (TEM)

La microscopia electronica de transmision constituye una herramienta
util para obtener informacion, a escala nanométrica, acerca de la morfologia de
un catalizador. Dicha técnica ha permitido la caracterizacion estructural y
morfolégica de las muestras mediante la adquisicion de imdagenes del
catalizador sintetizado. A partir de estas imagenes se ha podido determinar el
grado de dispersion de los centros activos (metal) sobre el soporte del

catalizador, ademas de visualizar su forma.

Esta técnica se fundamenta en la interaccién con la materia de un haz
monocinético de electrones, acelerado bajo una diferencia de potencial de varios
cientos de kilovoltios, que es colimado, enfocado y dirigido por distintas lentes
electromagnéticas. El paso de este haz de electrones a través de una muestra de
bajo espesor da lugar, ademas del haz transmitido, a varios haces difractados. El
enfoque de estos haces difractados por la lente objetivo en el plano focal trasero
origina un diagrama de difraccion de electrones, mientras que su enfoque en el
plano imagen permite obtener una proyeccion en dos dimensiones de la porcion

de material observado.

El equipo empleado es un JEOL 2000 FXII (200kV) con una resolucién
punto a punto de 0,28 nm. La muestra a analizar se dispersa en agua con ayuda
del ultrasonidos durante unos minutos. Después con una pipeta se depositan
unas gotas de la suspension en una rejilla de Cu, y se deja secar durante unos

minutos.
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2.2.2 Catalizadores

La preparacion de la mayoria de los catalizadores usados en el presente
trabajo se ha llevado a cabo mediante el método de impregnacién. Este es uno
de los métodos mas habituales en la industria para introducir la fase activa en la
superficie del soporte durante la sintesis de los catalizadores. En ¢l los
precursores se incorporan por precipitacion o cristalizacion sobre el soporte a
partir de una disolucion de sal metalica, evaporando a sequedad el disolvente.
La impregnacion de las distintas fases activas se puede realizar de forma
secuencial, o bien de forma conjunta, como en el caso de la co-impregnacion,
donde la solucién del precursor contiene todos los metales que forman el
catalizador. Dependiendo de la relacion entre el volumen de la disolucion del
compuesto metalico y el volumen de poros del soporte, se habla de
impregnacion o de impregnacion a humedad incipiente. En el caso de la
impregnacion a humedad incipiente, se emplea un soporte seco al que se afiade
un volumen de disolucion del componente activo aproximadamente igual a su

volumen de poros.

2.2.2.1 Catalizadores para el reformado oxidativo de metano

a) Catalizador 1%Ni/Al,O4

El catalizador utilizado para la reaccion de reformado oxidativo de

metano con vapor de agua se ha sintetizado en el laboratorio siguiendo un
método de impregnacidn incipiente similar al descrito en literatura (Li y cols.,
2007). En la Figura 2.4 se muestra un diagrama de flujo del proceso de sintesis.
La composicion nominal del catalizador es de 1% en peso de Ni. Se utilizd
como soporte y-Al,0O; comercial (SCCa 150/200, Puralox Sasol Germany
GMBH) con un tamafio de particula de 100-250 um (diametro de particula
medio =~ 150 pm), una superficie especifica de 198 m?*/g y un volumen de poro

de 0,60 cm’/g.
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Calcinacién en mufla a

Al,O3; comercial
SBET =198 mz/g
100 <d, < 250 um

950 °C; 1h
SBET =137 m
Impregnacwn 1nc1plente de
este soporte con el precursor
NI(NO3)2 6H20

Secado en estufa a 120 °C

Calcinacion en mufla a
950°C, 1h

Tamizado
(100 <d, <250 pm)

Catalizador
1%Ni/Al,O4
Sger = 121,5 m¥/g

Figura 2.4. Diagrama de flujo del proceso de sintesis del catalizador 1%Ni/Al,0;3

usado para reformado oxidativo de metano.

En primer lugar se calcina dicha Al,O; a 950 °C durante 1 h con una
rampa de calentamiento de 1 °C/min, produciéndose una disminucién de la
superficie especifica de la misma (Sger = 137 m?/g). Se realiza la impregnacion
incipiente de la Al,O; calcinada con una disolucion acuosa del precursor de

niquel Ni(NO;),-6H,0 al 5,43 % en peso. Tras la impregnacion se seca en estufa
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a 120 °C durante 24 h y se calcina a 950 °C durante 1 h (Sggr = 121,5 m%/g) con
rampa de calentamiento de 1 °C/min. Tras la calcinacion se tamiza el sélido a un
tamafio de particula entre 100 y 250 um. Como fase final de la preparacion del
catalizador éste se reduce durante 2 h a 800 °C con una corriente de 10% H,/N,,

con una rampa de calentamiento de 10 °C/min.

b) Catalizador 2,5%Ni/Al,O4

Este catalizador utilizado para la reacciéon de reformado oxidativo de

metano con vapor de agua se ha sintetizado en el laboratorio siguiendo un
método de impregnacion incipiente similar al usado para el catalizador
1%Ni/Al,0O;, siendo la composiciéon nominal del catalizador en este caso de

2,5% en peso de Ni y usando diferente soporte.

En la Figura 2.5 se muestra un diagrama de flujo del proceso de sintesis.
Se utilizd6 como soporte Al,O; comercial (Sigma-Aldrich; Sggr = 160 mz/g; ~
150 mesh). Al igual que en el caso del catalizador 1%Ni en primer lugar se
calcina la Al,O3 a 950 °C durante 1 h produciéndose una disminucién de la
superficie especifica de la misma (Sger = 76 m?/g). Posteriormente se realiza la
impregnacion del soporte con una disolucidon acuosa del precursor de niquel
Ni(NO;),'6H,0 al 15,15 % en peso. Tras la impregnacion se seca en estufa a
120 °C durante 24 h. Luego se calcina a 500 °C en flujo de aire durante 3h, y por
ultimo se calcina en mufla a 950 °C durante 1h (Sger = 59 mz/g). Tras la
calcinacion se tamiza el sélido a un tamafio de particula entre 45 pm y 150 pum.
Como fase final de la preparacion del catalizador éste se reduce durante 2 h a
800 °C con una rampa de calentamiento de 10 °C/min, usando una corriente de

10% Hy/No.
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Al,O3 comercial
SBET =155 mz/g

Calcinacion a 950 °C; 1h
(rampa 10 °C/min)

e
NP N

‘ ‘ Sper =76 m’/g

Impregnacion incipiente de
este soporte con el precursor
NI(NO3)26H20

Secado en estufa a
120 °C; 24 h

N
N

7
N

‘ ‘ Sger = 61 mz/g

Calcinacion a 500 °C en aire,
3h

Calcinaciéon en mufla a
950°C,1h

Tamizado
(45<d, <150 um)

7oA
N

e
NN

Catalizador
2,5%Ni/Al,04
SBET =59 mz/g

Figura 2.5. Diagrama de flujo del proceso de sintesis del catalizador 2,5%Ni/Al,O:;.
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2.2.2.2 Catalizadores para el reformado oxidativo de etanol

a) Catalizador (Pt/CeQ,-ZrO,)-bentonita
Este catalizador se prepar6 mediante aglomeracion del catalizador

Pt(1,2%)/Ce 25219 750, (denominado RN802) (Sger=101 mz/g), proporcionado

por el Instituto de Catalisis y Petroleoquimica ICP (CSIC) de Madrid, junto con
bentonita (Sger=38 m?/g) al 95% en peso. Dicho catalizador RN 802 se prepar6
mediante un método de impregnacion a partir de un soporte comercial
nanoparticulado (MEL Chemical) de composicion 25% de CeO, y 75% de
Z10,. El % en peso de Pt del catalizador RN 802 es 1,2% siendo la fuente de Pt
una disolucion de H,PtClg en etanol. Tras la impregnacion se calciné en flujo de
50 mL/min de aire sintético (21% mol O,; 79% mol He) a 400 °C con una
rampa de calentamiento (también con flujo de aire sintético) de 5 °C/min. Un
catalizador semejante ha sido utilizado en trabajos previos para oxidacion

parcial de etanol (Olivera y Cortés Corberan, 2009).

Para el proceso de aglomeracion, la bentonita se mezcla fisicamente con
el catalizador RN 802, de forma que el catalizador final posee un 95% en peso
de bentonita, y se suspende en agua a 60 °C durante 2h, posteriormente la
suspension se seca a 120° C durante toda la noche. A continuacion se muele y se
tamiza a un tamano de particula entre 100 y 250 pm. El solido final (Sggr=15
m?/g) se obtiene tras calcinacion a 700 °C durante 15 h con una velocidad de
calentamiento de 1 °C/min. Como fase final de la preparacion del catalizador

éste se reduce durante 1 h a 650 °C con una mezcla 10%H,/N,.

En la Figura 2.6 se muestra un diagrama de flujo del proceso de sintesis

para la preparacion de 50 g de catalizador (Pt/CeO,-ZrO,)-bentonita.
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Pt(1,2%)/Ceg 252107502 (2,5 g

Se adiciona la bentonita
47,5 ¢)

La mezcla se suspende en
agua a 60 °C (2h)

Secado en estufa a 120 °C
(12h)

Molienda y tamizado
(100 <d, <250 pm)

Calcinacioén en mufla a
700 °C, 15h (rampa de
calentamiento 1 °C/min)

)

=
=/

N N N YN Y
N N N N/ N

Catalizador
(Pt/Ce0,-Zr0O,)-bentonita

Figura 2.6. Diagrama de flujo del proceso de sintesis del catalizador (Pt/CeO,-ZrO,)-

bentonita.

b) Catalizador 1%Ni/Al,O3

El método de sintesis de este catalizador es el mismo que el utilizado

para el catalizador 1%Ni/Al,O; preparado para la reaccién de reformado
oxidativo de metano. La diferencia es que en este caso tras la impregnacion

incipiente y el secado en estufa, se calcina el s6lido obtenido a 750 °C durante

81



Produccion de hidrogeno mediante reacciones de reformado en reactor de lecho fluidizado de dos zonas

15h con una velocidad de calentamiento de 1 °C/min (Sggr = 133 m?/ g). Tras la
calcinacion se tamiza el solido a un tamafno de particula entre 100 y 250 pm.
Como fase final de la preparacion del catalizador éste se reduce durante 2 h a

650 °C con un flujo de 10% H,/N,, con rampa de calentamiento de 10 °C/min.

Ademas de este catalizador sintetizado a partir de la y-Al,O; comercial
(SCCa 150/200, Puralox Sasol) también se prepard otro catalizador 1%
Ni/ALLO3 a partir de una y-Al,O; comercial con menor tamafio de particula
(30<d,<200 pm, SCCa 30/200, Puralox Sasol). Se realizé un experimento en
lecho fijo con cada uno de ellos para comprobar su actividad. La grafica de la

comparacion de ambos catalizadores se muestra en Figura 2.7.

100 -
90

80—-
70
60—-
50—-
40-
30—-
20—-

/ —m—100 < dp <250 pm

107 —e—30<d <200um

Conversion de etanol (%)

0

0 20 40 60 80 100 120 140 160 180 200 220 240
tiempo (min)
Figura 2.7. Lecho fijo. T= 650 °C; W/F = 0,3 g'min/mmol; WHSV = 8,3 g EtOH/(g

catalizador-h); 90% etanol/10 % Ny; W= 0,6 g.

El catalizador de menor tamafio de particula presenta una menor
desactivacion. Sin embargo al intentar determinar experimentalmente la
velocidad de minima fluidizacion se observo que dicho catalizador no era

adecuado para fluidizar por lo que se descart6 para realizar los experimentos.
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c) Catalizador Ni/SiC

Ademads de los dos catalizadores explicados anteriormente también se

prepar6 un catalizador 2%Ni/SiC mediante impregnacion incipiente con el
mismo procedimiento que el empleado para el catalizador 1%Ni/ALO;,
calcinando a 700 °C durante 15 h con rampa de calentamiento de 1 °C/min. Tras
la calcinacion se tamizo y se obtuvo un sélido con un tamaiio de particula entre
200 y 250 pum. El sélido final tiene una velocidad de minima fluidizacion,

medida con argon a 600 °C, de 15 cm® (STP)/(min-cm?).

SiC
200 <d, <250 um

Impregnacion incipiente con
el precursor N1(N03)2 6H,0

(o =)

Secado en estufa a 120 °C
(24h)

calentamiento 1 °C/min)

Tamizado
(200 <d, <250 pm)

N Y 7Y

Calcinacion en mufla a
700 °C, 15h (rampa de

Catalizador
2% Ni/SiC

Figura 2.8. Diagrama de flujo del proceso de sintesis del catalizador 2%Ni/SiC.
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En la parte de resultados experimentales no se muestran resultados de
este catalizador porque se comprobo que solamente con 4 6 5 experimentos de 3
horas cada uno, el catalizador se volvia muy fragil ya que teniendo el
catalizador inicialmente un tamafio de particula entre 200 y 250 pum, tras esos
experimentos mas del 30% del catalizador perdia su tamafio convirtiéndose en

finos (d, <80 um).

2.3 OTROS

2.3.1. Reactivos

Los reactivos empleados a lo largo de este trabajo tanto para la sintesis de
los diferentes catalizadores utilizados, como para llevar a cabo las diferentes

reacciones objeto de estudio se describen a continuacion.

2.3.1.1 Reactivos gaseosos

Todos los gases fueron suministrados en bombonas de seguridad de
acero. Las mezclas gaseosas multicomponente utilizadas para la estimacién de
los factores de respuesta cromatograficos fueron preparadas de acuerdo a la
norma ISO 6141. En la tabla 2.3 se muestra una relaciéon de gases reactivos,
inertes y de calibrado utilizados en los experimentos que se presentan en este

trabajo.
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Tabla 2.3 Relacion de gases reactivos, de andlisis y de calibrado.

Reactivo Fabricante Pureza o composicion Uso
gaseoso
Aire Air Liquide S.A > 99,999% Analisis
Argon Air Liquide S.A. >99,999% Analisis
. D Analisis y
Nitrogeno | Air Liquide S.A. > 99,999% iy
reaccion
1 S Analisis y
Hidrogeno | Air Liquide S.A. > 99,999% . 7
reduccion
Metano Linde S.A. 99,95% Reaccion
Oxigeno Air Liquide S.A. >99,995% Reaccion
CO, 5%
) Cco 5% )
Patron 1 Linde S.A. Calibrado
0O, 20%
Ar Balance
CO, 5%
Cco 5%
Patron 2 Linde S.A. H, 25% Calibrado
CHsy  25%
N, Balance
Etileno 5%
) Etano 5% )
Patron 3 Praxair ] Calibrado
Acetileno 5%
Ar Balance
H, 10%
CcoO 2%
CO, 2%
) Propano 30% )
Patron 4 Linde S.A. ] Calibrado
Propileno 10%
Etileno 2%
CH4 2%
Ar Balance
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2.3.1.2 Reactivos liquidos

Tabla 2.4 Relacion de reactivos liquidos.

Reac_:tlvo Fabricante Pureza (%) Uso
liquido

Etanol Panreac 99,5% Cahb'r‘fldo Y
absoluto reaccion
Acetona Sigma-Aldrich Grado HPLC (= 99,9 %) Calibrado
Acetaldehido | Fluka >99,0 % (GC) Calibrado

2.3.1.3 Reactivos solidos

Tabla 2.5 Relacion de reactivos solidos.

Reactivo solido Fabricante Pureza (%) | Uso

Nitrato de niquel (II)

hexahidratado Sigma-Aldrich | 99,999% Sintesis de catalizador
(Ni(NOs),6H,0)

Alimina comercial
(Brockmann I, STD
grade, ~ 150 mesh)

Sigma-Aldrich

Sintesis del catalizador
2,5%N1/AL, O3

Bentonita

Sigma-Aldrich

Sintesis de catalizador

Altmina comercial
Puralox SCCal150/200

Sasol

Sintesis de los
catalizadores 1%Ni1/Al,O3

2.3.2 Estudios fluidodinamicos

La fluidizacion es la operacion por la que los solidos, generalmente de

pequefio tamafio (< lem), en contacto con un gas o un liquido, alcanzan un

estado semejante a un fluido. Este comportamiento se manifiesta por:

a) La superficie del lecho se mantiene horizontal aunque se incline el

recipiente.

b) Si se hace un orificio en la pared del recipiente, el solido fluye por €l.
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c¢) Si se unen dos lecho fluidizados, el sélido alcanza el mismo nivel en

ambos.

Cuando un fluido atraviesa un lecho de particulas finas, se producen
diferentes situaciones dependiendo de la velocidad superficial del gas (ug). A
velocidades superficiales bajas, las particulas permanecen estaticas
conformando un lecho fijo. Al aumentar dicha velocidad superficial se alcanza
un punto en el que el s6lido comienza a moverse por efecto del flujo ascendente
del fluido, entonces el lecho se encuentra a su velocidad de minima fluidizacion
(upp). Al aumentar u, por encima de u,s se producen burbujas y aumenta la
agitacion y el movimiento de las particulas. Cuando todo el lecho se pone en
movimiento se dice que estd completamente fluidizado. La vy, minima para

alcanzar este estado se denomina u,,cr y €s SUperior a Uy

La porosidad (¢ = volumen huecos/volumen total) de un lecho fijo
depende de su estado. El valor maximo se obtiene cuando el lecho se encuentra
en estado aflojado. Esta situacion puede producirse, por ejemplo, después de
haber fluidizado el lecho. El valor minimo de la porosidad se produce para el
lecho empaquetado que se logra apelmazando o dando unos golpecitos al lecho

hasta que no se observe reduccion de volumen.

Cuando el lecho se encuentre en condiciones de minima fluidizacion, la
pérdida de carga debe ser igual al cociente entre la masa de catalizador en el
lecho y la seccion del reactor (AP =W,,/S), y a esto se le denomina “pérdida de
carga tedrica”. Por lo tanto, la velocidad de minima fluidizacion se puede
determinar graficamente como el punto de corte entre la curva de pérdida de

carga del lecho y la pérdida de carga tedrica.

La velocidad de minima fluidizacion de los diferentes catalizadores se ha
determinado mediante ensayos a una temperatura cercana en cada caso a la que
posteriormente se llevan a cabo las reacciones, utilizando el reactor de cuarzo
descrito en el apartado 2.1.2. En estos ensayos, partiendo de un lecho
completamente fluidizado, se ha disminuido gradualmente el caudal alimentado

de gas y se ha determinado la pérdida de carga producida por el s6lido frente a
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la velocidad superficial del gas. La velocidad se ha expresado como caudal de

gas medido en condiciones normales (cm’® (STP)/min), dividido por el érea

transversal, indicandose por tanto en cm (STP)/min 6 cm® (STP)/(cm® min).

En la Figura 2.9 se muestran las curvas de fluidizacion de los distintos

catalizadores y las condiciones en que han sido obtenidas.
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minima fluidizacion de los diferentes

a) Catalizador 1%Ni/Al;O3; para

reformado de metano; d, = 100- 250 um; W, = 40,1 g; Gas de fluidizacion: N,, T =
800 °C. b) Catalizador 2.5%Ni/Al,03; d, = 45-150 um; W, = 30 g5 gas de
Sfluidizacion: N,; T = 800 °C. ¢) Catalizador (Pt/CeQO,-ZrO;)-bentonita; d, = 100- 250

um; Wey =

41,8 g; Gas de fluidizacion: Argon, T = 600 °C. d) Catalizador

1%Ni/Al,03 para reformado de etanol; d, = 100- 250 um; W.y = 40 g; Gas de
fluidizacion: N,, T = 650 °C.
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2.3.3 Simulacioén

2.3.3.1 Hysys

El programa HYSYS, comercializado por Aspen Technology Inc., es un
entorno de simulacién de procesos disefiado como herramienta para la
resolucion de calculos para industrias de procesos, especialmente de petrdleo,
gas y derivados. Con HYSY'S se pueden crear modelos rigurosos tanto en estado
estacionario como dindmico para disefio de planta, control de funcionamiento,
localizacién y resolucion de problemas, mejoras operacionales, planificacion
economica y gestion de recursos. Por medio de un interfaz HYSYS interactivo,
se puede manipular variables de procesos y unidades de operacion, de un modo

personalizado para cada problema.

Para las simulaciones presentadas en los capitulos de resultados de esta
tesis se ha utilizado el programa Hysys v7.0. Como se realizan simulaciones del
equilibrio, se ha usado un reactor de equilibrio (el reactor de Gibbs),
definiéndose para la corriente de entrada la temperatura, la presion, el caudal
molar total (kmol/h) y las composiciones de los diferentes reactivos para cada
uno de los casos estudiados tanto para el reformado oxidativo de metano (CHy,
vapor de agua y O,) como para el reformado oxidativo de etanol (etanol, vapor

de agua, O, y N).
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A partir de los resultados obtenidos de caudal total de salida y
composiciones de cada uno de los compuestos a la salida se calcula la
conversion de metano o etanol (dependiendo de la reaccion de estudio) y las
selectividades a los diferentes productos, en funcidon de las diferentes variables:
temperatura, composicion de la corriente de entrada (y con ello relaciones
vapor/oxigeno y metano/vapor en el caso del reformado oxidativo de metano; o
relaciones vapor/etanol y oxigeno/etanol en el caso del reformado oxidativo de

etanol).

2.3.3.2 Calculo termodinamico de los depositos de carbono

Se ha utilizado la herramienta de calculo FACT Equilib-Web (2011) para
calcular los depositos de carbono que se formarian termodinamicamente en base
a las condiciones de temperatura y composicion de los reactivos que se utilicen.
Los datos termodindmicos se obtienen de la base de datos para sustancias puras
“Fact”. En Equilib-Web los posibles productos estan en fase gas ideal junto con

solidos puros y liquidos a la presioén y temperatura definida.
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Capitulo 3: Reformado oxidativo de metano

Con objeto de estudiar la viabilidad del reactor de dos zonas para la
reaccion de reformado oxidativo de metano, se prepararon dos catalizadores
Ni/Al,O3, cuyo uso ha sido tradicionalmente aceptado como adecuado para el
reformado con vapor a pesar de sus problemas de alta formacion de coque. A
continuacion se muestra la caracterizacion de ambos catalizadores antes y

después de reaccion, asi como los resultados mas relevantes en operacion.

3.1 CARACTERIZACION DE LOS CATALIZADORES

En este apartado se presentan los resultados de caracterizacion
fisicoquimica, morfologica y textural mediante diversas técnicas para tratar de
comprender el comportamiento de los catalizadores al ser sometidos a reaccion.
El estudio se ha realizado tanto del catalizador fresco como del catalizador
usado en RLFDZ y en RLF. La toma de muestras de los catalizadores tras
reaccion se realizo enfriando previamente el lecho bajo corriente de gas inerte y
manteniéndolo fluidizado durante dicho enfriamiento, como ya se coment6 en el

apartado de método experimental.

3.1.1 Catalizador 1% Ni/Al,O;

A continuaciéon se muestran los resultados de caracterizacion del
catalizador 1% Ni/Al,O;5 fresco y tras reaccion. Se presenta de forma breve
dado que los resultados obtenidos con este catalizador para la reaccion de
reformado oxidativo de metano, y que se muestran en el apartado 3.3 no fueron

demasiado buenos.

3.1.1.1 Adsorcion de N,

Las tablas 3.1 y 3.2 presentan los resultados de superficie especifica en
diversos estadios de la preparacion y uso del catalizador. La tabla 3.2 muestra

una disminucion de la superficie especifica BET en el catalizador usado en
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ambos modos de contacto. Esta menor area BET es mas notoria para el caso de
RLF, lo que podria estar motivado por una sinterizacion del catalizador o por

deposicion de coque.

Tabla 3.1 Resultados BET de diferentes sélidos correspondientes a etapas en

la preparacion del catalizador 1% Ni/Al>O:s.

Muestra (;BZZ)
Al O3 comercial (Sasol) d, =100-250 pm sin calcinar 198
Al,O; calcinada a 950 °C durante 1 h 138
Catalizador 1%Ni/Al,O3; impregnado sin calcinar 156
Catalizador 1%N1/Al,05 calcinado a 950 °C durante 1 h 122

Tabla 3.2 Resultados BET del catalizador 1%Ni/Al;O; antes de reaccion y
después de reaccion en RLFDZ y RLF.

Muestra (fnii;) v gir;ida
Catalizador 1%N1/Al,O5 fresco 122

Catalizador 1%N1/Al,0O5 tras usarlo 60 h en RLFDZ 84 30
Catalizador 1%Ni/Al,0O5 tras usarlo 15 h en RLF 72 41

3.1.1.2 Difraccion de rayos X (XRD)

En la Figura 3.1 se comparan los difractogramas para el catalizador
1%N1/Al,O; antes y después de reaccion. No se observan diferencias relevantes
entre los difractogramas del catalizador fresco calcinado y los de los
catalizadores tras su uso en RLFDZ y RLF lo que indica que no ha habido

cambios apreciables en la estructura tras la reaccion.
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7 1% Ni/AIZO3 fresco

1 1% Ni/Al,0, tras RLFDZ
1% Ni/Al,O, tras RLF

Intensidad (u.a.)

26 ()

Figura 3.1. Espectros XRD del catalizador 1%Ni/Al,O; fresco y del catalizador tras

reaccion en RLFDZ y tras reaccion en RLF.

3.1.1.3 Microscopia electronica de transmision (TEM)

Se han estudiado las muestras del catalizador fresco asi como después de

reaccion tanto en RLFDZ como en RLF.

En el catalizador fresco (Figura 3.2a) se ha observado la estructura de la
alimina y alguna particula de Ni dispersa en ella, debido a que la cantidad de Ni
es muy baja se ha encontrado una pequefia cantidad de estas particulas aunque

se ha evidenciado una buena dispersion del Ni en todo el material.

En el catalizador tras RLFDZ (Figura 3.2b) la apariencia es muy similar,
lo que corrobora que no ha habido cambios significativos al utilizar este modo
de contacto, si bien se ha observado una pequefia presencia de coque en forma
de aglomerados. Se pueden apreciar particulas de Ni libres y otras donde se

empieza a formar coque.

En el catalizador tras su uso en RLF (Figura 3.2¢ y 3.2d) se ha observado
la aparicion significativa de zonas oscuras (grisaceas en lugar de negras) que
pueden ser atribuidas a la presencia de coque aglomerado. En este caso no se ha

observado la formacion de nanofibras.
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Figura 3.2. Micrografias TEM del catalizador 1%Ni/Al,0; a) fresco, b) tras

operacion en RLFDZ, c y d) tras operacion en RLF.

3.1.1.4 Analisis de reduccién a temperatura programada (TPR)

El andlisis TPR de una muestra de catalizador fresco se muestra en la
Figura 3.3. En ella se puede observar un pico muy pronunciado a 877 °C
correspondiente a la reduccion de la fase espinela NiAl,O,4. Tradicionalmente
los autores que han trabajado con catalizadores Ni/Al,O; han atribuido el pico
obtenido a alta temperatura a la formacion de dicha fase (Villacampa y cols.,
2003; Alberton y cols., 2007; Hao y cols., 2009). Ademas de ese pico también

se puede ver otro muy ancho desde 200 a 600 °C y de menor intensidad que
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corresponderia a la reduccion tanto del NiO libre que esta altamente disperso en

el soporte como al NiO que interacciona fuertemente con el soporte (Jiang y

cols., 2007).

Sefial TCD (u.a.)

T T T T T T T T T T
0 200 400 600 800 1000
T (°C)

Figura 3.3. Reduccion a temperatura programada (TPR) del catalizador 1%Ni/Al,0;3

fresco.

3.1.2 Catalizador 2,5%Ni/Al,O;

Se ha realizado una caracterizacion del catalizador 2,5%Ni1/Al,O4
sintetizado para usar en la reaccion de reformado oxidativo de metano. El
estudio ha consistido en la realizacion de andlisis BET, TPR, XRD, TGA y
TEM de muestras de catalizador fresco y de catalizador después de reaccion

tanto en RLFDZ como en RLF convencional.

3.1.2.1 Adsorciéon de N,

En cuanto a las medidas de superficie especifica BET se deduce de los
valores obtenidos, resumidos en la tabla 3.3, que al aumentar el tiempo de
reaccion disminuye la superficie especifica independientemente de usar reactor

de lecho fluidizado de dos zonas o reactor de lecho fluidizado convencional. Es
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decir, la formacion de coque en los poros y la sinterizacion provocan una
disminucion del area especifica. Hay que recalcar que las muestras tomadas
para el RLFDZ son mezcla de todo el lecho (no especificas de la zona de

regeneracion).

Tabla 3.3 Resultados BET del catalizador 2,5%Ni/Al,O;3 antes de reaccion y
después de reaccion en RLFDZ y RLF.

SBET % perdlda
Muestra 2
(m*/g) SeeT
Catalizador 2,5%Ni/Al,O; fresco 59
Catalizador 2,5%Ni/Al,O5 tras 60 h de reaccion en RLFDZ 37 38
Catalizador 2,5%Ni/Al,O5 tras 200 h de reaccion en RLFDZ 29 51
Catalizador 2,5%Ni/Al,Oz tras 110 h de reaccion en RLF 37 38

3.1.2.2 Difraccion de rayos X (XRD)

En la Figura 3.4 se muestra el difractograma de rayos X del catalizador

antes y después de reaccion con ambos modos de contacto.

En lo referente a dicho difractograma se aprecia que los picos salen mas
definidos (mayor relacion altura/anchura) en los catalizadores tras reaccion que
en el fresco, por lo que parece que al someter el catalizador a ciclos de reaccion
se vuelve mas cristalino, observandose también un ligero aumento del tamafo
de particula tras reaccion. De hecho se aprecia una diferencia en la cristalinidad
en el catalizador antes y después de reaccion si por ejemplo se observa el pico
de la alimina a 20 = 67° que es mas esbelto (intenso) en los catalizadores tras
reaccion. Se aprecia el pico a 20 = 26° correspondiente al carbono en los
catalizadores tras reaccion, siendo éste pico mas intenso en el catalizador tras
reaccion en RLF. En los catalizadores tras reaccion también se observan los
picos relativos al Ni°’ (a 20 = 52° y 76,3°) que no se encuentran presentes en el
catalizador fresco. E1 Ni’ es la especie activa en el reformado de metano por lo

que resulta l6gico que esté presente en los catalizadores que se han usado en
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reaccion, mientras que el catalizador fresco calcinado no se ha reducido por lo
4 . D4 .

que el niquel se encuentra en su forma oxidada (Ni”"). Se puede concluir que se

aprecian cambios en el catalizador tras ser usado en reaccion en ambos modos

de contacto.

Cabe destacar que en este caso del catalizador 2,5% Ni/Al,O3 si que se
aprecian los cambios entre el catalizador fresco y los catalizadores tras reaccion,
que no se apreciaban en el caso del catalizador del 1% Ni/Al,O3, esto se debe a

tener una mayor cantidad de niquel.

— 2,5% Ni/AlLO, fresco calcinado
— 2,5% Ni/ALO, usado en RLFDZ
— 2,5% Ni/ALO, usado en RLF

y-ALO,
NiO

Ni
NiALO,

> m @

Intensidad (u.a.)

O 10 20 30 40 50 60 70 80
26 (°)

Figura 3.4. Espectros XRD del catalizador 2,5%Ni/Al,O; fresco y del catalizador tras

reaccion en RLFDZ y tras reaccion en RLF.

3.1.2.3 Analisis termogravimétricos

Se han estudiado las muestras del catalizador fresco asi como después de
reaccion tanto en RLFDZ como en RLF, recogido en la Figura 3.5. La presencia
de Ni’ (véase XRD de la figura 3.4) introduce la posibilidad de oxidacion en el
TGA, como puede apeciarse en la curva de RLF a partir de aproximadamente
400 °C. La mayor pérdida de peso en la muestra de RLF, en cualquier caso, se

puede atribuir a mayor contenido en coque.
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Tras 200 h en RLFDZ
Tras 110 h en RLF
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Figura 3.5. Resultados TGA del catalizador 2,5%Ni/Al;03 después de reaccion en

RLFDZy RLF.

3.1.2.4 Microscopia electronica de transmision (TEM)

Se han estudiado las muestras del catalizador fresco asi como después de

reaccion tanto en RLFDZ como en RLF.

En el catalizador fresco se observa la estructura de la alimina (Figura
3.6a) como en los otros catalizadores utilizados preparados con dicho soporte,
pero también aparecen otras estructuras que pueden deberse a la espinela de Ni
(Figura 3.6b). En la Figura 3.6¢c se observa la presencia simultanea de ambos
tipos de estructuras. Las particulas de Ni se encuentran bien dispersas en el

material siendo el didmetro de los cristales de alrededor de 14 nm (Figura 3.6d).

En el catalizador tras RLFDZ se mantiene esta estructura propia de la
alimina y no se observa la presencia de coque ni en forma de nanofibras ni en
aglomerados. La apariencia es muy similar a la del catalizador antes de
reaccion, estando el Ni bien disperso y de un tamafio similar al del catalizador
fresco, lo que corrobora que no ha habido cambios significativos al utilizar este

modo de contacto (Figura 3.6¢).
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14nm

Figura 3.6. Micrografias TEM del catalizador 2,5%Ni/Al,0;3 a-d) fresco, e) tras
operacion en RLFDZ, f) tras operacion en RLF.
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Por el contrario en el caso del catalizador tras RLF (coalimentacion)
(Figura 3.6f) se observa la presencia de coque en forma de aglomerado sobre los

centros de Ni.

3.1.2.5 Analisis de reduccion a temperatura programada (TPR)

En referencia al estudio de reducibilidad de los catalizadores empleados:
en el caso del catalizador fresco (Figura 3.7) se observa un pico muy intenso a

795 °C correspondiente a la espinela NiAl,O4 y una serie de picos a partir de

200 °C relativos al NiO.

Sefial TCD (u.a.)
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Figura 3.7. Reduccion a temperatura programada (TPR) del catalizador
2,5%Ni/Al,0; fresco.

En la Figura 3.8 se puede ver la comparacion de los tres estudios de
reduccidn a temperatura programada para los catalizadores antes y después de
reaccion, observandose que en los catalizadores tras reaccion no aparece el pico
del NiAl,O, que si aparece en el catalizador fresco. Esto significa que éste
ultimo es mas dificil de reducir que los catalizadores tras reaccion. En el caso
del catalizador tras reaccion en RLFDZ se obtienen dos picos correspondientes

al NiO, uno a 410 °C y otro a 620 °C. Para el catalizador tras reaccion en RLF se
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observa un pico a 250 °C relativo al NiO que interacciona débilmente con el
soporte y una serie de picos entre 400 y 630 °C correspondientes al NiO
altamente disperso en la alimina.

— 2,5% Ni/AlO, fresco

2,5% Ni/AI203 usado en RLFDZ
—2,5% Ni/AI203 usado en RLF

Sefial TCD (u.a.)

i -

— T T T T T T T T T T T T T T T 7
0 100 200 300 400 500 600 700 800 900 1000
T (°C)

Figura 3.8. Reduccion a temperatura programada (TPR) del catalizador antes y

después de reaccion.

3.2 SIMULACION DE LA REACCION DE REFORMADO
OXIDATIVO DE METANO

En este apartado se muestran los resultados obtenidos al simular en el
programa informatico Aspen Hysys v7.0 de Aspentech el equilibrio de la
reaccion de reformado de metano para las condiciones que se estudiaron
experimentalmente y cuyos resultados se muestran en los apartados 3.3, 3.4 y
3.5. Ademas, haciendo uso de la web de céalculo FACT Equilib-Web (2011), se

realiz6 un estudio de la formacion tedrica de depdsitos carbonosos.
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3.2.1 Calculo termodinamico de los depositos carbonosos en funcion de la

temperatura

A continuacién se muestran los resultados del célculo del cociente entre
la cantidad de depdsitos de carbono por mol de metano que se formaria en
condiciones de equilibrio termodindmico para el reformado oxidativo de
metano, haciendo uso de la aplicacion de calculo FACT Equilib Web (2011). En
la Figura 3.9 se muestra el efecto de la temperatura y la relacion de reactantes

sobre la formacion de depositos carbonosos por mol de CHy.
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Figura 3.9. Grdfica mol depositos carbonosos/mol CH; variando la relacion

CH/H>0/0;, para distintas temperaturas.

Aunque para las relaciones de alimentaciéon CH,/H,0/O, que se han
usado experimentalmente no se aprecia formacion de depositos carbonosos
desde el punto de vista termodindmico, por encima de 650 °C, se encontré en
bibliografia que otros autores en las mismas condiciones trabajando en lecho
fijo si observaban desactivacion del catalizador debida a formaciéon de coque

(Nurunnabi y cols., 2006; Nurunnabi y cols., 2007).
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3.2.2 Conversion de equilibrio y selectividades

Bion y cols. (2010) estudiaron la composiciéon de equilibrio del
reformado de metano con vapor para una relacion H,O/CH, = 1 (igual a la
estequiométrica de reformado de metano) y diferentes temperaturas, tal y como
se recoge en la Figura 3.10. La produccion méxima de hidrogeno se observa
alrededor de 700 °C. Por encima de 700 °C, el porcentaje de hidrogeno no
aumenta mas debido a la formacion preferente de CO a alta temperatura. Esto es
coherente con el equilibrio de la reaccion WGS. Esta reaccion es exotérmica y
la formacion de CO, esta favorecida a baja temperatura; mientras que la
reaccion inversa (RWGS) que produce CO esta favorecida a alta temperatura. A
900 °C se puede alcanzar conversion de metano total llevando a una

composicion del gas de salida de gas de sintesis (75%H, + 25% CO).

Las conversiones de metano y H,O son muy altas pero no totales incluso
a 700 °C; mientras que las cantidades de H, esperadas en base seca para esa

temperatura son de hasta 70%.
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Figura 3.10. Composicion de equilibrio del reformado de metano con vapor (sin
formacion de C). Estado inicial: HO/CH; =1, P = 1 bar (Adaptada de Bion y cols.,
2010).
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A continuacion se muestran los resultados obtenidos en las simulaciones
con el programa informatico Hysys v7.0 para la conversion de equilibrio y las
selectividades a los productos de reaccion en funcion de las diferentes variables

de operacion que luego se estudian experimentalmente (apartados 3.3, 3.4 y
3.9).

3.2.2.1 Efecto de la temperatura

En las Figuras 3.11-3.13 se muestra la variacion con la temperatura de la
conversion de metano, la selectividad a CO y la selectividad a H,
respectivamente. En las graficas ademds de las curvas de equilibrio se marcan
los resultados para las tres temperaturas con las que se trabaja
experimentalmente. En lo referente a la conversion de CH, se aprecia un
aumento de dicha variable al aumentar la temperatura, siendo este aumento mas

pronunciado para las relaciones de entrada de reactivos cuya relacion H,O/O, es

mayor.
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Figura 3.11. Conversion de CHy en el equilibrio a diferentes temperaturas, para

diferentes relaciones de reactivos CHy/H>0/0;.
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En cuanto al efecto de la temperatura sobre la selectividad a CO se
observa un aumento de dicha selectividad con el aumento de la temperatura para
todas las relaciones de entrada de reactivos. Dicho aumento es similar para
todas las relaciones H,O/O,. En el caso de la selectividad a H, disminuye al

aumentar la temperatura independientemente de la relacion H,O/O,.
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Figura 3.12. Selectividad a CO en el equilibrio a diferentes temperaturas, para

diferentes relaciones de reactivos CHy/H>0/0;.
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Figura 3.13. Selectividad a H, en el equilibrio a diferentes temperaturas, para

diferentes relaciones de reactivos CHy/H,0/0,.
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3.2.2.2 Efecto de la relacion H,0/0,

En la Figura 3.14 se muestra el efecto de la relacion H,O/O, en la
conversion de metano, la selectividad a CO y la selectividad a H, para una
temperatura de 850 °C, manteniendo CH4/(H,O +0O,;) = 0,8. Se observa un
aumento pronunciado de la selectividad a CO con el aumento de la relacion
H,0/0,, mientras que la conversion de CH,4 no se ve practicamente afectada por
esta variable. En lo referente a la selectividad a H, aumenta sustancialmente al

aumentar dicha relacion H,O/O,.
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Figura 3.14. Conversion de CH, selectividad a CO y selectividad a H, en el

equilibrio a diferentes relaciones H,O/O,, para T = 850 °C; CH,/(H,0 +0;) = 0,8.

3.2.2.3 Efecto de la relacion H,O/CH,

En la Figura 3.15 se muestra el efecto de la relacion H,O/CH,4 en la
conversion de metano, la selectividad a CO y la selectividad a H, para una
temperatura de 850 °C, manteniendo fija la relacion CH4/O,. Se observa un
descenso pronunciado de la selectividad a CO con el aumento de la relacion
H,0/CH,, mientras que la conversion de CH,; nuevamente no se ve
practicamente afectada por esta variable y la selectividad a H, aumenta al

aumentar dicha relacion H,O/CHa.
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Figura 3.15. Conversion de CH, selectividad a CO y selectividad a H, en el
equilibrio a diferentes relaciones H,O/CHy, para T = 850 °C; CH/O, = 2.

3.3 REFORMADO OXIDATIVO DE METANO SOBRE 1%Ni/Al,O3

Una vez expuesto tanto el sistema experimental (apartado 2.1, Figura 2.1)
como los catalizadores empleados (apartado 2.2.2), se presenta en esta seccion
la influencia de las variables de operacion sobre el proceso de reformado
oxidativo de metano para el primero de los dos catalizadores estudiados

(1%Ni/ALO5).

3.3.1 Reactor de lecho fluidizado de dos zonas

Se estudid la influencia de diferentes variables de operacion en la
reaccion de reformado oxidativo de metano sobre un catalizador 1%Ni/Al,O4
usando el reactor de lecho fluidizado de dos zonas: temperatura, velocidad
relativa a la de minima fluidizacion (u, = up/uyy) (siendo u,; la velocidad relativa
en la zona inferior o de regeneracidon, y u,, la velocidad relativa en la zona

superior o de reaccion), relacion vapor H,O/O, y relacion vapor H,O/CH,4 en los
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rangos indicados en la siguiente tabla; trabajando con W/F entre 4,14 y 2,48 (g

catalizador-min)/mmol en funcion de la velocidad relativa.

Tabla 3.4 Intervalo de estudio de las diferentes variables de operacion en el

reformado oxidativo de metano sobre 1%Ni/Al;03 en RLFDZ.

Temperatura | Weat Relacion Relacion
oC Ur1 Ur2
(°C) (9) vapor H,0/O, | vapor H,O/CH,
750-850 40 1,5-2,5 | 2,7-4,5 1-4 0,5-1,82

3.3.1.1 Efecto de la temperatura

En la Figura 3.16 se recoge la influencia de la temperatura sobre la

conversion de CHy, la selectividad a CO y la selectividad a H, En cuanto al

comportamiento con la temperatura, se observa que al aumentar esta variable

aumentan la conversion y las selectividades a CO e H,, tal y como también

sucedia cuando se simulaba el equilibrio termodinamico para el caso de las dos

primeras magnitudes.

Conversion o selectividad (%)
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Figura 3.16. Influencia de la temperatura sobre la conversion de CH,, selectividad a

CO y selectividad a H, en un RLFDZ con catalizador 1%Ni/Al,Os. Condiciones de
operacion: t =190 min; u,; = 2; u,; = 3,6, Weye = 20g/zona; CHy/H,0/0; = 2/1,5/1;

W/F = 3,10 g-min/mmol.
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En el caso de la selectividad a hidrogeno se observa que, a pesar de que
termodindmicamente la tendencia sea a disminuir al aumentar la temperatura, en
las condiciones experimentales no se alcanza dicho equilibrio aprecidndose que
aumenta la selectividad a hidrégeno con el aumento de la temperatura. En este
sentido, hay que destacar que los valores obtenidos de conversion y
selectividades son muy inferiores a los valores del equilibrio. Solo en el caso de
850 °C se alcanza un valor experimental de Sy, correspondiente al valor de

equilibrio.

3.3.1.2 Efecto de la relacion H,0/O,

En la Figura 3.17 se recogen los resultados de conversion y selectividad
en funcion de la relacion H,O/O,. Se observa una disminucion en la conversion
de CH,4 y un aumento en la selectividad a CO y a H, tal y como sucede también
en el equilibrio termodinamico. Nuevamente los valores obtenidos de
conversion son muy inferiores a los valores del equilibrio para este proceso. Sin
embargo los valores de selectividad a CO son mayores que los del equilibrio
que se mostraron en la Figura 3.14. Segln estos resultados obtenidos parece que
al aumentar la relacion H,O/O, en la alimentacion se favorece la formacion de
CO respecto a la de CO,. Esto se explica porque al aumentar dicha relacion se
estd introduciendo mas H,O y menos O, en la alimentacion. Cuanto menos
oxigeno se introduce es mas probable que éste se consuma en la zona de
regeneracion de forma que la cantidad de oxigeno que llegue a la zona de
reaccion sea nula o muy pequefa. Asi la reaccion mayoritaria sera la de
reformado de metano con vapor en la que se obtienen como productos CO e H,
cuyas selectividades estan aumentando con el aumento de dicha relacion
H,0/0,. El hecho de alimentar el H,O a la zona de regeneracion supone su
participacidon en procesos de gasificacion de coque u otros semejantes. De esta
forma su contenido en la zona de reaccion (a la que se alimenta el CHy) es
menor, disminuyendo la proporcion de la reaccion WGS sobre la de SR del

CH,. Esto explica los valores de Sco superiores al equilibrio y de Sy, inferiores
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al mismo. En cuanto a la evolucion de la conversion de CHy4, Nurunnabi y cols.
(2006) también observaron un descenso en la conversion de metano con el
aumento de la relaciéon H,O/O, debido a que el catalizador perdia actividad, lo
cual esta relacionado con la oxidacion del niquel en las condiciones de presion
parcial de H,O mayores.
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Figura 3.17. Influencia de la relacion H,O/O, sobre la conversion de CH,,
selectividad a CO y selectividad a H; en un RLFDZ con catalizador 1%Ni/Al,O;.
Condiciones de operacion: t =190 min; T = 850 °C; uy,; = 2; uyy = 3,6, Wear =
20g/zona;, CH/(H,0 +0,) = 0,8; W/F = 3,10 g-min/mmol.

3.3.1.3 Efecto de la relacion H,O/CH,

En la Figura 3.18 se aprecia la influencia de la relaciéon H,O/CH, sobre la
conversion y selectividad. Se observa una disminucién en la selectividad a CO y
un aumento en la selectividad a H, al igual que ocurre en la simulacion del
equilibrio, sin embargo se tiene también un aumento considerable en la
conversion de CH,4, mientras que en el equilibrio permanece aproximadamente

constante.
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Figura 3.18. Influencia de la relacion H,O/CH, sobre la conversion de CH,,
selectividad a CO y selectividad a H; en un RLFDZ con catalizador 1%Ni/Al,0;.
Condiciones de operacion: t =190 min;, T = 850 °C; u,; = 2; u,p = 3,6, CHy/O, =2;
Wear = 20g/zona; W/F = 3,10 g-min/mmol.

En base a los resultados, se puede concluir que en estas condiciones de
trabajo se estd alejado del equilibrio en cuanto a conversion, y seria necesario
un mayor peso de catalizador en la zona de reaccion y/o menor caudal, para
aumentar el tiempo espacial en esa zona y, consiguientemente, la conversion
obtenida. Los valores de selectividad a CO y a H, evolucionan con la relacion
H,0/CH, tal como predice la evolucion de equilibrio (Figura 3.15). No
obstante, se han obtenido valores de selectividad a CO mayores que los de
equilibrio y de selectividad a H, menores que los de equilibrio. Esto
nuevamente es consistente con el hecho de que la relacion efectiva HyO/CH,4 en
la zona de reaccion sea menor a la nominal, ya que parte del vapor de agua
alimentado en la zona inferior puede participar en reacciones en esa zona (por
ejemplo de gasificacion de coque) no alcanzando la zona superior de reaccion.
De esta forma, una menor extension de la reaccion WGS (1.9) supone mayor
selectividad a CO y menor a H,. Con el sistema de reactor de lecho fluidizado

de dos zonas, si la cantidad de oxigeno que llega a la zona de reaccion es muy
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pequena y la cantidad de metano introducida es mayor que la de vapor de agua
que llega a la zona de reaccidn, resulta 16gico que a bajas relaciones H,O/CHy,
este ultimo se convierta en menor medida ya que, de las reacciones implicadas
en el proceso y que consumen metano, tendria lugar principalmente la reaccion
de reformado con vapor. Ademas, si no hay oxigeno en la zona de reaccion no
tendrian lugar la combustion ni la oxidacidn parcial; y al haber poca formacion
de CO, (obsérvese el elevado valor de selectividad a CO) tampoco ocurriria el
reformado seco. Si esa cantidad de vapor no es suficiente para que reaccione
todo el CH, alimentado, resulta en una conversion de metano tan baja para

valores bajos de relacion H,O/CHy.

3.3.1.4 Efecto de la velocidad relativa

En la Figura 3.19 se incluye la influencia de la velocidad relativa en la
zona de reaccion sobre la conversion y las selectividades. Se observa una

disminucion en la conversion de CH,; acompafiado de un aumento en la

selectividad a CO.

Conversion o selectividad (%)

20 T T T T T T T
2,5 3,0 35 4,0 45
u_(zona reaccion)
Figura 3.19. Influencia de la velocidad relativa en la zona de reaccion (u,;) sobre la
conversion de CH, selectividad a CO y selectividad a H, en un RLFDZ con
catalizador 1%Ni/Al,O;. Condiciones de operacion: t =190 min;, T = 800 °C;
CH/H>0/0; = 2/1,5/1; W oy = 20g/zona.
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Es logico que al aumentar el tiempo de residencia (disminucion de la u,)
la conversion sea mayor acercandose al equilibrio (99,25%), aunque los valores
obtenidos estdn muy por debajo de ese valor de conversion de equilibrio al igual
que ha sucedido para otros experimentos con este catalizador en las condiciones
experimentales utilizadas. Sin embargo en las selectividades sucede lo
contrario: es a la velocidad relativa mayor cuando las selectividades estdn mas
cercanas a las del equilibrio (Sco=78,75% y Sp,=73,60%) y se alejan de ¢l a
menores velocidades relativas. Asi, cuanto mayor es la velocidad relativa mas se

favorecen las reacciones de produccion de CO e H,.

3.3.2 Conclusiones

Los valores de conversion obtenidos para todos los experimentos
realizados son muy inferiores a los valores del equilibrio y a los encontrados en
bibliografia para este proceso. Los valores de selectividad a CO son muy
elevados, mucho mas que los obtenidos por otros autores para este proceso,
minimizédndose en el presente trabajo la formacién de CO, en detrimento de la
formacion de CO. Aunque usando este sistema de reactor de lecho fluidizado de
dos zonas se evita la formacion neta de coque, se ha comprobado que el
catalizador no es suficientemente activo para este proceso. Una de las razones
podria ser la baja carga de niquel presente en el catalizador (1%) por lo que se
decidi6 preparar otro catalizador con mayor carga de niquel para realizar
experimentos con RLFDZ en las mismas condiciones que los anteriores y
comprobar su eficacia para el proceso de reformado oxidativo de metano. Estos
resultados se recogen en el siguiente apartado (3.4). En este sentido es necesario
tener en cuenta que esta fijado el sistema experimental en cuanto a longitud
maxima de reactor para el horno disponible y también que no se puede
disminuir mucho el caudal de gases manteniendo una correcta fluidizacion. Por
todo ello la inica manera de aumentar apreciablemente la relacion entre masa
de componente activo de catalizador y caudal de reactivo a tratar era aumentar

el contenido de dicho componente en el solido catalitico.
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3.4 REFORMADO OXIDATIVO DE METANO SOBRE
2. 5%Ni/AlL,O;

3.4.1 Estudio de la estabilidad del sistema

Antes de comenzar el estudio de la influencia de las diferentes variables
de operacion, se realizaron una serie de experimentos para comprobar si es
posible alcanzar el estado estacionario al operar en reactores de dos zonas para

este proceso.

Ademas, se han realizado experimentos de coalimentacion (RLF) en las
mismas condiciones que los llevados a cabo en RLFDZ. En todos los casos
estudiados, se alcanzd una operacion estable en el RLFDZ, frente a la pérdida
constante de actividad en reactor de lecho fluidizado convencional
(coalimentacion de reactivos). Esto indica que se alcanza el equilibrio entre la
formacién de coque (en la zona superior del reactor) y la combustion (en la zona
inferior del reactor) en la configuracion de RLFDZ. A modo de ejemplo, en la
Figura 3.20, se muestra la comparacion entre los resultados obtenidos para un
reactor de lecho fluidizado sin regeneracion (RLF) y para un reactor de lecho
fluidizado de dos zonas con separacion de alimentaciones y regeneracion
continua del catalizador in situ (RLFDZ) en el que se alimenta la mezcla
H,0/0, por la parte inferior del reactor y el metano en un punto intermedio del
lecho para uno de los casos estudiados (850 °C; u, = 3,6; W, = 37,5g/zona,;
CH4/H,0/0, = 2/1,5/1). En el RLFDZ, una vez alcanzado el equilibrio entre la
formacion de coque en la parte superior y su eliminacion en la parte inferior, se
alcanza el estado estacionario con una conversion proxima al valor
correspondiente al equilibrio termodindmico (marcado con linea discontinua),
segin lo mostrado en la Figura 3.11. En el caso de RLF, se observa un descenso
prolongado en la conversion de metano que puede ser debido a la desactivacion
del catalizador debida a la formaciéon de coque, la cual se corrobordé mediante

analisis de muestras de solidos por termogravimetria (TGA).
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Figura 3.20. Evolucion de la conversion de metano con el tiempo para un RLF y para
el RLFDZ con catalizador 2,5%Ni/Al,0;. Condiciones de operacion: T = 850 °C,
u2=3,6. Weor = 37,5 g/zona; CHy/H,0/0, = 2/1,5/1; W/F = 6,3 g-min/mmol.

En cuanto a la distribucién de productos también se ve influenciada por el
tipo de configuracion del reactor. La selectividad a H, obtenida en el caso de
RLFDZ es mayor que en la coalimentacion. Esto podria explicarse porque en la
configuracion de RLFDZ el oxigeno se consume en la parte inferior del reactor
para quemar el coque. Por consiguiente, como el metano es alimentado a mitad
del lecho, el hidrogeno obtenido como producto en esta zona no estd en contacto
con el oxidante en fase gas o si llega oxigeno a la parte superior su presion
parcial es siempre menor que en el experimento homologo de coalimentacion.
Como ejemplo se incluye, en la Figura 3.21, la selectividad a productos para
ambos tipos de reactores para T = 850 °C, u, = 3,6; relacion CH4/H,0/0, =
2/1,5/1. Los valores para el RLFDZ se han tomado los del estado estacionario
mientras que los del RLF se han tomado a las 3 h de reaccion ya que no se
alcanzo el estado estacionario. Trabajando con el RLF se obtiene una
selectividad a coque de aproximadamente el 10%, mientras que usando el
RLFDZ no se observa formacion neta de coque con el tiempo de operacién. Por

otro lado, la selectividad a CO obtenida con el modo de coalimentacion es
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inferior a la obtenida con el RLFDZ mientras que con el CO, ocurre lo
contrario. Esta menor selectividad a CO y mayor a CO, y coque podria ser
debida a que tiene lugar la reacciéon de Boudouard (ec. 1.5) y también a que, al
introducirse el oxigeno junto con el metano prevalece la reaccion de combustion
en la que se forma CO,; en lugar de la reaccion de oxidacion parcial en la que se

forma CO como producto.

___equilibrio___

: RLFDZ
equilibrio | - RLF

80—-
70+
60—-
50—-
40-

30+

Selectividad (%)

204

10 E
; ; | |

H (6{0) CO, coque (*)

Figura 3.21. Distribucion de productos para ambos tipos de reactores con catalizador
2,5%Ni/Al,0;. Condiciones de operacion: T = 850 °C; u,» = 3,6, Wea = 37,5 g/zona;
CHy/H>0/0;, = 2/1,5/1; W/F = 6,3 g-min/mmol.

(*) El coque se ha calculado por diferencia de carbono para cierre de balance

Mientras que en el caso de los experimentos en RLFDZ el balance al
carbono es del 100%, en RLF el balance al carbono no cierra al 100%,
calculandose la selectividad a coque por diferencia de carbono para el cierre del
balance. Cabe resenar que, aunque termodinamicamente se ha obtenido en el
apartado 3.2.1 que no existia formacion de depdsitos carbonosos por encima de
650 °C para ninguna de las relaciones de reactantes utilizadas, no significa que
no se puedan formar; ya que es posible que, en las condiciones de trabajo, se
esté favoreciendo la cinética de las reacciones en las que se forma coque en

detrimento de las otras reacciones. Por los resultados obtenidos en los
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experimentos de reactor de lecho fluidizado convencional se deduce que en las
condiciones de trabajo estdn favorecidas cinéticamente las reacciones de

formacion de coque.

En la Figura 3.22 se muestra la comparacion de resultados de conversion
de CH,, selectividad a CO y selectividad a H, para el RLFDZ y el RLF en
funcién de la temperatura. Los valores de la conversion y selectividades a Hy y
CO son inferiores en RLF que en RLFDZ utilizando el mismo catalizador y las

mismas condiciones.

105
100 XCH4 eq - | o
- —@— Sy, RLFDZ
90 .

. - - XCH4 RLF
- 7 A7 ScoRLF

: — —O—Sy4, RLF
754

70
65
60
551
50
I — : : :
750 800 850
T (°C)

Conversion 6 selectividad (%)

Figura 3.22. Evolucion de la conversion de CHy, la selectividad a CO y la selectividad
a H; vs Temperatura, en RLFDZ y en RLF con catalizador 2,5%Ni/Al,0;. Condiciones
de operacion: u,; = 3,6, CHyH,0/0, = 2/1,5/1; W/F = 6,3 g-min/mmol (las lineas

discontinuas corresponden a los valores del equilibrio).

En comparacion con los valores del equilibrio mostrados en las figuras
3.11-3.13 se observa la misma tendencia que en la simulacion del equilibrio
para ambos modos de contacto en cuanto a la conversion de metano (aumento
de la conversion al aumentar la temperatura) y a la selectividad a CO (aumento
de la selectividad a CO al aumentar la temperatura). En el caso de la
selectividad a hidrogeno se habia observado una ligera disminuciéon en el
equilibrio, mientras que en los valores experimentales hay un ligero aumento o

se mantiene aproximadamente constante.
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3.4.2 Estudio en lecho fijo

Se ha llevado a cabo un experimento de lecho fijo con el catalizador
2,5%Ni1/Al,05 en las condiciones que se realizan los experimentos de RLFDZ y
RLF para comprobar si sufre desactivacion con el tiempo en este tipo de reactor,
resultando la gréfica recogida en la Figura 3.23. En ella se observa una gran

disminucion de la conversion a partir de los 90 minutos al trabajar en lecho fijo.

100w Equilbrio
] T T ~-"RLFDZ
95 -
- . Lecho fijo
S 90
]
O 85+
g B
Q 80
g ]
2 754 *RLF
o
O -
70+
65 T T T T T

— T T — T T T T T L
0 20 40 60 80 100 120 140 160 180 200 220
tiempo (min)

Figura 3.23. Evolucion de la conversion de metano con el tiempo en lecho fijo usando
catalizador 2,5%Ni/Al,0s. Condiciones de operacion: T= 850 °C; Wy = 1 g5
CHy/H>0/0;, = 2/1,5/1; W/F = 0,67 g-min/mmol.

Se observa que en el lecho fijo atn teniendo un W/F diez veces menor se
consigue inicialmente mayor conversion (se estd en el valor de equilibrio) al
existir menos cortocircuito de gas en esta forma de contacto gas-sélido frente al
lecho fluidizado burbujeante en el que las burbujas favorecen ese cortocircuito.
No obstante, la acumulacion de coque y no existencia de regeneracion en
continuo produce una pérdida de actividad semejante en RLF y lecho fijo, como

se aprecia en la comparacion de las respectivas curvas de evolucion temporal de

la conversion.
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En la Figura 3.24 se observa la evolucion con el tiempo de la selectividad

a los distintos productos y de la relacion H,/CO usando un reactor de lecho fijo.

—e—H, —4-CO —+ Coque —»CO,

Selectividad (%)
H,/CO

T T T
T T T
0 50 100 150 200 0 50 100 150 200

tiempo (min) tiempo (min)

Figura 3.24. Evolucion de la selectividad a los distintos productos y de la relacion
H,/CO con el tiempo en lecho fijo usando catalizador 2,5%Ni/Al;0;. Condiciones de
operacion: T = 850 °C; W, = 1 g; CHYH,0/0, = 2/1,5/1; W/F = 0,67 g-min/mmol.

Al inicio, la reaccion predominante parece ser la de reformado de metano
con vapor obteniéndose una relacion H,/CO cercana a 3. Esta relacion
experimenta un aumento hasta los 90 min y posteriormente una disminucion
progresiva hasta un valor de 3. En esos primeros 90 min también se aprecia un
aumento de la selectividad a CO, y a coque con una disminuciéon de la
selectividad a CO por lo que parece que el CO que se forma en la reaccion de
reformado con vapor y en la oxidacidn parcial reacciona a través de la reaccion
de Boudouard produciéndose coque y CO, (Ec. 1.5); asi como a través de la
reaccion WGS (CO + H,0 « CO, + H,). A partir de esos 90 min, se empieza a
desactivar mas bruscamente ocasionando también un aumento de la selectividad
a CO vy de la selectividad a coque con una disminucion de la selectividad a CO,
y a H,. Seglin esto, parece que a partir de los 90 min se sigue depositando coque
pero por otra reaccion distinta de la de Boudouard al haber una disminucién de
selectividad a CO, y aumento de CO. Lo mas probable es que al haber tanto
CO, en ese momento en el medio de reaccion se produzca la reaccion de
reformado seco (Ec. 1.10), y que ese CO producido reaccione a través de

Boudouard para dar coque y CO,; pudiéndose también solapar la gasificacion de
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coque con vapor de agua (C + 2H,O — CO, + 2H,). Esto explicaria que la
relacion H,/CO disminuya al igual que la selectividad a H, (ya que la reaccion
de reformado con vapor produce 3 moles de H, mientras que la de reformado
seco produce 2 moles), y que se siga formando coque pero con disminucién de
la selectividad a CO,. Cabe destacar que tras las 3 h de reaccion se llega a una
distribucion de productos similar a la del inicio pero con menor actividad que al
principio.

Santos y cols. (2010) estudiaron el reformado autotérmico de metano
sobre un catalizador 8% Ni/a-Al,O; a 800 °C y usando una relacion
CH4/H,0/0, = 2/0,4/1. En su caso observaron un efecto similar al del presente
estudio en lecho fijo. Las selectividades a CO e H, disminuian con el tiempo
debido a la desactivacion de los catalizadores; mientras que las selectividades a
CO, mostraron un comportamiento opuesto. Esos resultados fueron consistentes
con el mecanismo indirecto aplicado habitualmente para la oxidacion parcial de
metano. En el primer paso hay una combustion de metano, produciendo CO, y
H,0 y en el segundo paso se produce el reformado con H,O y el reformado con
CO, (reformado seco) del metano que quedaba sin reaccionar, formando H, y
CO. De esta forma, cuando el catalizador se desactiva, hay una inhibicion de la
segunda etapa, causando una disminucion en la selectividad a H, y CO y un
incremento en la selectividad a CO,, efecto que ocurre en los primeros 90

minutos del presente estudio.

3.4.3 Reactor de lecho fluidizado de dos zonas

Con la finalidad de estudiar la reaccion de reformado oxidativo de
metano en un reactor de lecho fluidizado de dos zonas usando un catalizador
2,5%Ni1/Al,05, se realizaron una serie de experimentos para conocer cOmo
afectaban a la conversion de metano y a las selectividades las principales
variables de operacion: temperatura, velocidad relativa a la de minima

fluidizacion (u, = ug/une) (siendo u,; la velocidad relativa en la zona inferior o de
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regeneracion, y u,, la velocidad relativa en la zona superior o de reaccion),
relacion vapor H,O/O, manteniendo constante la fraccion molar de metano en la
alimentacion, y relacion vapor H,O/CH4; manteniendo constante la relacion
CH4/O,; trabajando con W/F dependiente de la velocidad relativa de entre 8,36-
5,02 (g catalizador-min)/mmol. En la tabla 3.5 se muestra el intervalo de estudio

de las diferentes variables de operacion.

En todos los casos se ha conseguido operacion estable en
aproximadamente 70 minutos de operacion. Los resultados mostrados a partir de
este punto corresponden a ese estado estacionario después de 3 horas de
reaccion. Cabe destacar que la conversion de O, fue del 100 % para todos los

ensayos realizados.

Tabla 3.5 Intervalo de estudio de las diferentes variables de operacion en el

reformado oxidativo de metano sobre 2,5% Ni/Al,03; en RLFDZ.

Temperatura Wcat Re|aCI(5n RelaCIén
oC Ur1 Ur2
(°C) Q) vapor H,0/0, | vapor H,O/CH,
750-850 75 1,5-2,5 | 2,7-4,5 1-4 0,5-1,83

3.4.3.1 Efecto de la temperatura

En la Figura 3.25 se muestra la influencia de la temperatura. Se aprecia
un aumento de la conversion de CH4, de la selectividad a CO y de la
selectividad a H, al aumentar este parametro. El aumento de la conversion con
la temperatura se debe a que la cinética de la reaccion estd favorecida con ella y,
ademas, al no haber formacion neta de coque que provocaria una desactivacion

del catalizador se obtiene la tendencia esperada.

La tendencia del equilibrio para las selectividades a H, y CO esta
marcada en la Figura 3.25 en lineas discontinuas. La evolucion creciente de Sco
con la temperatura se reproduce experimentalmente. En el caso de la
selectividad a hidrogeno se observa, al igual que ocurria para el catalizador

1%N1/Al,0;, que a pesar de que termodindmicamente esta selectividad
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disminuye muy ligeramente al aumentar la temperatura, experimentalmente se
ha producido un pequefio aumento en la formacion de hidrégeno con el aumento
de la temperatura. Nuevamente la selectividad a H, sigue siendo
significativamente menor a la del equilibrio. Hay que destacar que con la

cantidad de oxigeno que se trabaja tedricamente, no se requiere aporte de calor.
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Figura 3.25. Influencia de la temperatura sobre la conversion de CH,, la selectividad
a CO y la selectividad a H; en un RLFDZ con catalizador 2,5%Ni/Al,0;. Condiciones
de operacion: t = 190 min; u,; = 2; u,; = 3.6, CHy/H,0/0;, = 2/1,5/1; Wey = 37,5
g/zona; W/F = 6,3 g-min/mmol.

En esta misma figura también se ha incluido la variacion de la relacion
H,/CO en funcion de la temperatura, observandose una disminucion de dicha
relacion con el aumento de la temperatura. Otros autores también apreciaron un
descenso de este parametro con el aumento de la temperatura (De Souza y cols.,
2010; Cai y cols, 2006; Souza y Schmal, 2005). Segun De Souza y cols. (2010)
un valor aproximadamente constante de selectividad a hidrogeno con un
descenso en la relaciéon H,/CO al aumentar la temperatura como ocurre en la
Figura 3.25, puede achacarse a la reaccion inversa de Boudouard. Cai y cols.
(2006) concluyeron que teniendo en cuenta que la relacion H,/CO obtenida con

la oxidacién parcial es igual a 2 y la obtenida con la reaccidon de reformado es
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igual a 3, si la relacion obtenida experimentalmente es mayor que 3, significa
que esta teniendo lugar la reaccion WGS para esas condiciones. Segin Souza y
Schmal (2005), valores bajos de relacion H,/CO indican que la RWGS
(reaccion inversa de la WGS) ocurre simultdneamente con el reformado de
metano con vapor. De acuerdo a esto, la reaccion WGS no se produciria en gran
extension para el rango de temperatura y las condiciones de este estudio. Por
otro lado hay que tener en cuenta que en los experimentos realizados en dos
zonas es de esperar que en la zona de reaccidn la cantidad de O, presente sea
muy pequefia o incluso nula, de manera que no tendria lugar la reaccion de
oxidacién parcial. Segun todo lo indicado, parece probable que esté teniendo
lugar la RWGS ya que se estdn obteniendo valores de la relacion H,/CO

inferiores a 3.

3.4.3.2 Efecto de la relacion H,0/O,

También se ha estudiado el efecto de la relacion vapor de agua/O,, cuyos

resultados experimentales se presentan en la Figura 3.26.
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Figura 3.26. Influencia de la relacion H,O/O, sobre la conversion de CH, la
selectividad a CO y la selectividad a H>; en un RLFDZ con catalizador 2,5%Ni/Al0;.
Condiciones de operacion: t = 190min; T = 850 °C; u,; = 2; w2 = 3,6, Weyy = 37,5
g/zona; CHy/(H,0+0,) = 0,8; W/F = 6,3 g-min/mmol.
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Se observa una gran disminucién de la conversion de CHy, un aumento
de la selectividad a CO asi como un acusado aumento de la selectividad a H, al

aumentar la relacion H,O/0,.

De acuerdo con el procedimiento experimental, el aumento de la relacién
H,0/0, conlleva una disminucion de la relacion O,/CH, y un aumento de la
relacion H,O/CH,. Para el valor de relacion H,O/O, = 4 se tiene una relacion
H,0/CH,4 = 1, que coincide con la estequiométrica de la reaccion de reformado
con vapor (ec. 1.3). Si se considera que la cantidad de O, introducida es
suficiente para quemar el coque en la zona de regeneracion y que
aproximadamente todo el vapor de agua introducido por la zona inferior va a
llegar a la zona superior para reaccionar con el metano introducido a mitad del
lecho, se entiende que en esas condiciones las selectividades a CO e H, sean
elevadas y que la relacion H,/CO esté cercana a 3 (valor de relacion H,/CO
obtenida a través del reformado con vapor). La disminucion brusca de la
conversion con el aumento de la relacion H,O/O, se explica porque aunque los
valores son estables con el tiempo desde aproximadamente los 90 min, se ha
observado una desactivacion en los primeros minutos de reaccion, siendo mayor
cuanto mas alta es la relacion H,O/O, como se aprecia en la Figura 3.27. Esto
no provoca una desactivacion selectiva (pérdida de actividad de unas reacciones
en especial), lo que hace que las selectividades a CO e H, evolucionen de
manera semejante a las curvas correspondientes al equilibrio (en discontinuo en
la Figura 3.26), pero si provoca que los valores de conversion se desvien del
equilibrio a altas relaciones H,O/O,. Ello indica que se ha formado una cantidad
de coque al inicio de la reaccion en el caso de las relaciones H,O/O, altas que
desactiva el catalizador y que, a partir de aproximadamente 90 min, el coque
que se forma en cada intervalo se va eliminando. Sin embargo, queda coque
remanente del principio, de forma que el catalizador estd mas desactivado que
en los casos de relaciones H,O/O, mas bajas. En definitiva, se estabiliza el
contenido en coque del catalizador para cada caso en un valor constante, mas

alto a mayor relacion H,O/O,.
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Figura 3.27. Evolucion de la conversion con el tiempo en funcion de la relacion
H>0/0; en un RLFDZ con catalizador 2,5%Ni/Al,0;. Condiciones de operacion:
t=190min; T = 850 °C; u,; = 2; uy2 = 3,6, Weor = 37,5 g/zona; CHy/(H,0 +0;) = 0,8;
W/F = 6,3 g-min/mmol.

La evolucion de la selectividad a CO y a H, de la Figura 3.26 se explica
por el hecho de que al aumentar la relacion H,O/O, se favorecen las reacciones
de reformado con vapor (1.3) y oxidacion parcial (1.8) en detrimento de la
reaccion de combustion (1.7), siendo precisamente esas dos reacciones las de
formacion de CO e H,, de ahi que experimente un aumento en la selectividad a
esos dos productos. En dicha grafica también se muestra la variacion de la
relacion H,/CO en funcidon de la relacion H,O/O,, observandose un aumento
considerable de la relaciéon H,/CO con el aumento de la relacion H,O/O,. Los
valores experimentales evolucionan segun el equilibrio (valores representados
en linea discontinua en la Figura 3.26), pero sigue existiendo una selectividad a

H; en todos los casos mas baja que en el equilibrio.

Dong y cols. (2002) investigaron el reformado oxidativo de metano
usando catalizadores Ni/Ce-ZrO, a 750 °C. Estos investigadores observaron un
comportamiento igual al del presente trabajo en cuanto a conversion de metano
y selectividad a CO. En el estudio de Dong y cols. (2002) al aumentar la
relacion O,/CHy (que en nuestro estudio conlleva una disminucion de la relacion

H,0/0,) sufrian una disminucion de S brusca y un aumento de Xcps.
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3.4.3.3 Efecto de la relacion H,O/CH,

En la Figura 3.28 se muestra la influencia de la relacion H,O/CH,. La
conversion de CH, permanece casi constante, observandose también una
marcada disminucién de la selectividad a CO y una ligera oscilacion en la
selectividad a H, al aumentar dicha relacion H,O/CH,. Esta tendencia se aprecia
tanto en los valores experimentales como en los valores del equilibrio
(representados en linea discontinua en la Figura 3.28). Cabe destacar que, aun
con una relacion H,O/CH, baja (0,5), el sistema es capaz de ser estable y

mantener la conversion de metano cercana al equilibrio.
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Figura 3.28. Influencia de la relacion H,O/CHy sobre la conversion de CH, la
selectividad a CO y la selectividad a H, en un RLFDZ con catalizador 2,5%Ni/Al,0;.
Condiciones de operacion: t =190 min; T = 850 °C; u,; =2; u,; = 3,6, CH/O, =2;
Wea=37,5 g/zona; W/F = 6,3 g-min/mmol.

La evolucion de las selectividades a CO e H, se corresponde con las del
equilibrio. Nuevamente los valores experimentales de selectividad a hidrégeno
se encuentran muy por debajo de los de equilibrio. La disminucion de la
selectividad a CO con el aumento de la relacion H,O/CH, se debe
probablemente a que tiene lugar en mayor extension la reaccion WGS

(CO+H,O — CO; + H,) en la que se consume CO; siendo ésta reaccion mas
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importante a mayores concentraciones de vapor de agua. Otros autores (Zeppieri
y cols., 2010) observaron esta misma tendencia. Hou y Hugues (2001)
estudiaron la cinética del reformado de metano con vapor sobre un catalizador
Ni/Al,O; observando que altas concentraciones de vapor favorecen las
reacciones que producen CO, a partir de CH,4 e inhiben la RWGS que consume
CO,. Esto estd en concordancia con la disminucion de la selectividad a CO (y
por consiguiente aumento de la selectividad a CO,) que se ha obtenido

experimentalmente con el aumento de la relacion H,O/CHy.

En esta misma figura también se ha incluido la variacion de la relacion
H,/CO en funcién de la relacion H,O/CH,4, observandose que la influencia de
esta variable sobre la relacion H,/CO es importante. Con un aumento de 1 a
1,83 en la relacion H,O/CH,4 se consigue modificar la relacion H,/CO de un
valor de 2,5 a aproximadamente 3. El valor de esta relacion H,/CO tiene interés
porque en funcion de ella el gas de salida puede tener distintos usos en su
aplicacion posterior. Por ejemplo relaciones H,/CO = 3 son idoneas como gas
de sintesis, mientras que relaciones H,/CO = 2 son adecuadas para la

produccion de metanol (2H, + CO — CH;0H).

Segun bibliografia (Lucrédio y Assaf, 2006), los catalizadores de niquel
presentan el problema de la necesidad de trabajar a altas relaciones de
vapor/metano (3-3,5) para evitar la formacién de coque que provoca la
desactivacion del catalizador. Sin embargo, en los experimentos realizados en
RLFDZ con el catalizador 2,5 %Ni/Al,O3, se ha trabajado en un rango de
relaciones H,O/CH4 muy bajo (0,5-1,83) sin formacion neta de coque y con

valores de conversion por encima del 95%.

3.4.3.4 Efecto de la velocidad relativa en la zona de reaccion

La velocidad relativa del gas es una variable muy importante cuando se
trabaja con lecho fluidizados, ya que marcara el régimen de fluidizacion (desde
agregativo hasta transporte) dentro del reactor. En algunos casos sera

aconsejable trabajar a velocidades proximas a la de minima fluidizacion,
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mientras que en otros casos sera necesario el uso de velocidades mucho
mayores. El limite maximo estara impuesto de forma genérica por la velocidad
de arrastre de las particulas o, para el caso particular del RLFDZ, por aquella a
la que empiece a producirse retromezcla hacia la zona inferior del gas
alimentado a la zona superior. La velocidad relativa del gas en el interior del
lecho (u; = ug/uys), para un valor W/F, queda marcada por la relacion
altura/didmetro del reactor y por la velocidad de minima fluidizacion del

catalizador.

En la Figura 3.29 se muestra la influencia de la velocidad relativa en la
zona de reaccion sobre la conversion de metano, la selectividad a CO y la
selectividad a H,. Los experimentos se han realizado manteniendo constantes el

resto de parametros.
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Figura 3.29. Influencia de la velocidad relativa en la zona de reaccion (uy) sobre la
conversion de CHy, la selectividad a CO y la selectividad a H, en un RLFDZ con
catalizador 2,5%Ni/Al,0;. Condiciones de operacion: t = 190 min; T = 800 °C;
CHy/H>0/0; = 2/1,5/1; Weot = 37,5 g/zona.

La conversion de metano disminuye con el aumento de la velocidad

relativa. Esto se puede deber al descenso de la relacion W/F, es decir
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disminucion del tiempo de contacto, y al aumento del tamafo de las burbujas
con el caudal (mayor cortocircuito del gas). Por otro lado, las condiciones de
selectividad a los diferentes productos de salida no se ven préacticamente
alteradas, estando por debajo de las correspondientes al equilibrio (lineas

discontinuas de la Figura 3.29), sobre todo para el caso del hidrogeno.

3.4.3.5 Reformado vs reformado oxidativo vs oxidacion parcial

Se han realizado experimentos de reformado convencional (reformado de
metano con vapor de agua) y de oxidacion parcial de metano en el RLFDZ
trabajando a la misma temperatura, velocidad relativa y la misma relacién de
reactantes que en el experimento homologo de reformado oxidativo. En el caso
de reformado convencional, el oxigeno se sustituye por inerte; mientras que en
el caso de la oxidacion parcial se sustituye el vapor de agua por inerte. En la

Figura 3.30 se recoge la comparacion de los tres casos.
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Figura 3.30. Comparacion reformado convencional y oxidacion parcial vs reformado
oxidativo: Influencia sobre la conversion de CHy, la selectividad a CO, la selectividad
a H, y la relacion H/CO en un RLFDZ con catalizador 2,5%Ni/Al,0;. Condiciones de
operacion: t = 190min; T = 800 °C; w,; = 1,5, w; = 2,7, Wew = 37,5 g/zona;,
CHyH>0/0, = 2/1,5/1.

Se obtiene la mayor conversion de metano al llevar a cabo el reformado

oxidativo, ademas de obtenerse las mayores selectividades a CO y a H,. En el
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proceso de reformado convencional, al no haber O,, la reaccion principal seria
la de reformado con vapor. Ademas, en este experimento se esta trabajando con
una relacion H,O/CH,4 = 0,75, de forma que también estaria acompanada de la
reaccion de craqueo de metano que produce coque. Este hecho se ha observado
experimentalmente habiéndose producido un descenso de la conversion de
metano y formacion de coque a lo largo del tiempo. Termodindmicamente, en
estas condiciones de trabajo sin oxigeno, existe formacion de depositos
carbonosos (0,25 mol depositos carbonosos/mol CH,;, obtenido usando la
aplicacion FACT Equilib Web (2011)). Ademas en dicho proceso de reformado
convencional se obtiene una relacion H,/CO muy grande lo que corrobora que
ha tenido lugar la reaccion de Boudouard. Li y cols. (2007) trabajando en
condiciones similares a las del presente estudio para reformado de metano con
vapor en ausencia de oxigeno obtuvieron una Sco del 82% con relacion H,/CO
de 3,9; teniendo en cuenta que trabajan a conversiones bajas (Xcps = 58%). Por
su parte, Mukainakano y cols. (2008a) también observaron un valor bajo de
conversion de metano (Xcyyq = 76%) al trabajar en condiciones de reformado de
metano con vapor en ausencia de oxigeno similares a las de este estudio,
obteniendo Sco del 89 % y relacion H,/CO de 3,3. Segln estos resultados el
trabajar en ausencia de oxigeno en el reformado de metano con vapor usando el
RLFDZ conlleva una disminucidén importante en la selectividad a CO. Esto se
debe a que el reformado de metano con vapor produce gas de sintesis con una
alta relacion H,/CO (>3) debido a la reaccion lateral de WGS, dando como

resultado una baja selectividad de CO (Dong y cols., 2002).

En el caso de la oxidacion parcial se obtiene una conversion de metano
bastante menor que para el reformado oxidativo. Esto es debido a la
desactivacion del catalizador a causa de la oxidacion del Ni. La fase activa del
catalizador es Ni’, de modo que si se encuentra en forma oxidada (Ni*") sera
menos activo. La selectividad a CO es mayor que en los otros dos procesos, por
lo que la mayor parte del metano se consume en la reaccion de oxidacion
parcial, y so0lo una pequefia parte se consume en la reaccion de combustion

dando CO,. El valor de la relacion H,/CO en el proceso de oxidacion parcial es
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aproximadamente 2, que coincide con la relaciébn obtenida a través de la

reaccion de oxidacion parcial (ec. 1.8).

En base a los resultados obtenidos, el proceso de reformado oxidativo es el
mas adecuado para trabajar en RLFDZ, ya que se consiguen resultados de
conversion y selectividades muy cercanos al equilibrio, sin existencia de
desactivacion; mientras que en los otros dos procesos existe desactivacion: por
coque (en el caso del reformado) y por oxidaciéon de niquel (en el caso de la

oxidacion parcial).

3.4.3.6 Efecto de la relacion de altura de zonas

Los experimentos llevados a cabo en el reactor de lecho fluidizado de dos
zonas mostrados en los apartados anteriores se realizaron introduciendo el
metano a mitad de altura del lecho (H) de forma que la cantidad de catalizador
en ambas zonas (regeneracion y reaccion) es la misma. También se realizaron
una serie de experimentos introduciendo el metano a otras alturas, de modo que

la zona de regeneracion y de reaccidon no tienen la misma masa de catalizador.

En la Figura 3.31 se incluye la grafica de la influencia de la relacién de
altura de zonas. Se observa que, a pesar de que cuando la altura de ambas zonas
(y por tanto la cantidad de catalizador en ambas) es igual, la conversion
obtenida es menor, también es cuando se obtiene mayor selectividad a CO y a
H,. En el caso de trabajar con una altura de la zona de regeneracion = H/4 se
observd formacion de coque y desactivacion del catalizador a lo largo del
tiempo (Figura 3.32). Esto explica que se obtenga un valor de selectividad a CO

tan bajo, debido a que tiene lugar la reaccion de Boudouard.

Para el valor usado de relacion H,O/O, = 4 se observé en la Figura 3.27
que existia una desactivacion en los primeros 90 minutos al trabajar en RLFDZ
con introduccion del metano a mitad del lecho. Esto se debia a ser una relacion
bastante pobre en oxigeno por lo que se formaba una cantidad considerable de

coque en los primeros minutos que permanecia remanente a lo largo del
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experimento, manteniendo la actividad del catalizador mas baja que en los
experimentos realizados a mayor relacion H,O/O,. Teniendo esto en cuenta se
entienden los resultados obtenidos en funcion de la relacion de altura de zonas.
Cuando se tiene una zona de regeneracion una cuarta parte la altura total del
lecho no es posible quemar todo el coque que se forma, alcanzdndose una
conversion no muy alta con muy bajas selectividades a CO e H, si se comparan
con las obtenidas usando la misma altura de regeneracion que de reaccion. Sin
embargo, cuando se trabaja con mucha altura de regeneracion (tres cuartas
partes de la altura total del lecho) se consigue evitar la desactivacion inicial
obteniendo una conversion similar a cuando se trabajaba con relaciones H,O/O,
= 2; en detrimento de obtener menores selectividades a CO e H,. Es de esperar
que si se trabajara con una relacion H,O/O, més pequefia el hecho de tener un
exceso de zona de regeneracion seria perjudicial llevando a tener el catalizador
muy oxidado y por tanto produciéndose la desactivacion del catalizador por

oxidacion del niquel.
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Figura 3.31. Influencia de la relacion de alturas de zonas sobre la conversion de CH,,
la selectividad a CO y la selectividad a H; en un RLFDZ con catalizador
2,5%Ni/Al,0;3. Condiciones de operacion: t = 190min; T = 850 °C; u,; = 2; u,2 = 3,6;
Wew =75 g CHY/H,O/0, = 2/2/0,5; H=14 cm.
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Figura 3.32. Evolucion de la conversion de metano en un RLFDZ con catalizador
2,5%Ni/Al;03 y hyeq = H/4. Condiciones de operacion: t = 190min; T = 850 °C; u.;=2;
Uy = 3,6, Weey =75 g, CHy/H,O/0, = 2/2/0,5.

3.4.3.7 Comparacion de los resultados obtenidos con otros sistemas de
reaccion

Como conclusién a este apartado, se presenta en la Figura 3.33 una
comparacion de los resultados obtenidos en este trabajo para reformado
oxidativo de metano en reactores de lecho fluidizado de dos zonas usando el
catalizador 2,5%Ni/Al,0;, y otros resultados reportados en literatura con
distintos catalizadores y sistemas experimentales. En dicha grafica se compara
el rendimiento a hidrogeno calculado segun la ecuacion 2.8 en funcion de la
conversion de metano:

FI;Z
2+S/C)FS,,

#
Y H2/(CHA4+H20) =

Los trabajos de bibliografia incluidos en la grafica fueron realizados en
todos los casos con lecho fijo y con catalizadores basados en niquel soportados,
ya que en el presente trabajo con RLFDZ se utilizé un catalizador Ni/Al,Os. Li
y cols. (2007) utilizaron catalizadores Ni/Al,05 (0,9% y 2,6% de Ni en peso);
Nurunnabi y cols. (2007) usaron catalizadores Nij;,Mg, 3Al,O4. Mukainakano y
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cols. (2007 y 2008a) usaron catalizadores Ni/Al,O3 (0,9% y 2,6% de Ni en
peso). Yoshida y cols. (2009) usaron catalizadores de Ni soportados en a-Al,O3
(10,6% Ni). Escritori y cols. (2009) estudiaron el reformado autotérmico de
metano con catalizadores de niquel soportados en ALO; CegsZrys0;,
Ce0O,/ALL, 05 y Ceg5Zry50,/Al,0;5. Cai y cols. (2006) usaron catalizadores de Ni
soportados en varios 6xidos mixtos de Al,O3 con 6xidos de tierras raras y de

metales de transicion (Ni/Zr,Ce;¢xAl7¢Os).
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Figura 3.33. Comparacion entre los resultados obtenidos en el presente trabajo
usando el reactor de lecho fluidizado de dos zonas con catalizador 2,5%Ni/Al,0; y

los resultados de otros autores encontrados en literatura usando catalizadores

soportados basados en Ni. Rango de temperaturas = 750 — 850 °C.

Los resultados de los experimentos realizados en RLFDZ se encuentran en
una zona de alta conversion de metano y alto rendimiento a hidrogeno,
superando a la mayoria de los resultados de bibliografia, en los que ademas se
observaba formacion neta de coque (Nurunnabi y cols., 2007) y consiguiente
desactivacion del catalizador. Yoshida y cols. (2009), cuyos valores de

. . . , * .y . .
rendimiento a hidrogeno Y a elevada conversion son ligeramente superiores a
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los obtenidos en esta memoria, trabajan con una carga mucho mayor de niquel

en el catalizador (10,6%).

Noétese que los altos valores de rendimiento a hidrogeno Y~ en este trabajo
corresponden a selectividades a hidrégeno menores a las del equilibrio, tal como
se ha ido analizando en los subapartados anteriores. No obstante, las bajas
relaciones H,O/CH, utilizadas respecto a las convencionalmente usadas en el
resto de trabajos encontrados en bibliografia, proporcionan esos buenos datos de

*
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Figura 3.34. Comparacion entre los resultados de rendimiento a hidrogeno corregido vs
Xcni/Xeq obtenidos en el presente trabajo usando el reactor de lecho fluidizado de dos
zonas con catalizador 2,5%Ni/Al;,0;3 y los resultados de otros autores encontrados en

literatura usando catalizadores soportados basados en Ni. Rango de temperaturas = 750 —

850 °C.
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En la Figura 3.34 se presenta la grafica de comparacion con la bibliografia
pero en este caso en abscisas se tiene el valor de la conversion de metano
experimental entre la conversion de equilibrio para esas condiciones. Asi se
observa que a pesar de que se pudiera pensar que al representar en abscisas
Xcna/Xeq los valores tan bajos obtenidos por otros autores serian mayores, se
siguen teniendo valores altos de conversion de metano con valores también altos
de rendimiento a hidrogeno cuando se trabaja con el reactor de lecho fluidizado

de dos zonas.

3.5 COMPARACION DE LOS RESULTADOS OBTENIDOS CON
AMBOS CATALIZADORES EN RLFDZ

Para todos los experimentos realizados los resultados obtenidos con el
catalizador 2,5%Ni/Al,0; han sido notablemente mejores que los del
catalizador 1%Ni/Al,O; en lo relativo a conversion. Este aspecto viene
determinado por la mayor carga de componente cataliticamente activo y porque
en el caso del catalizador 2,5% Ni/Al,O3 los ensayos se han realizado con
mayor relacion W/F. A continuacion se muestran la comparacion de ambos

catalizadores en funcion de las diferentes variables de operacion estudiadas.

3.5.1 Efecto de la temperatura

En cuanto a la influencia de la temperatura se muestran en las Figuras
3.35, 3.36 y 3.37 los resultados obtenidos con ambos catalizadores en funcion

de la temperatura, asi como los valores del equilibrio obtenidos con Hysys.

En la Figura 3.35 se observa que cuanto mayor es la temperatura mas
cercana estd la conversion a la conversion de equilibrio para ambos
catalizadores utilizados. Lo mismo ocurre con las selectividades a CO e H,, que
cuanto mayor es la temperatura de trabajo mas cercano son los valores a los del

equilibrio.
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Figura 3.35. Comparacion de la conversion de metano para ambos catalizadores en
RLFDZ y en el equilibrio a diferentes temperaturas. Condiciones de operacion: t =

190 min; u,; =2; u,» = 3,6, CHy/H,0/0; = 2/1,5/1.
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Figura 3.36. Comparacion de la selectividad a CO para ambos catalizadores en

RLFDZ y en el equilibrio a diferentes temperaturas. Condiciones de operacion: t =

190 min; u,; =2; u,» = 3,6, CHy/H,0/0; = 2/1,5/1.

141



Produccion de hidrogeno mediante reacciones de reformado en reactor de lecho fluidizado de dos zonas
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Figura 3.37. Comparacion de la selectividad a H, para ambos catalizadores en
RLFDZ y en el equilibrio a diferentes temperaturas. Condiciones de operacion: t =

190 min; uy; =2; u,, = 3,6, CHyH,0/0, = 2/1,5/1.

3.5.2 Efecto de la relacion H,0/O,
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Figura 3.38. Comparacion de la conversion de metano para ambos catalizadores en
RLFDZ y en el equilibrio a diferentes temperaturas. Condiciones de operacion: t =

190 min; T = 850 °C; uy; = 2; u,» = 3,6, CHy/(H,0+0;) = 0,8.
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En cuanto a la influencia de la relacién H,O/O, se muestran en las figuras
3.38, 3.39 y 3.40 los resultados obtenidos con ambos catalizadores asi como los
valores del equilibrio. En este caso cuanto mayor es la relacion H,O/O, mas se

alejan los resultados de la conversion de equilibrio.
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Figura 3.39. Comparacion de la selectividad a CO para ambos catalizadores en

RLFDZ y en el equilibrio a diferentes temperaturas. Condiciones de operacion: t =

190 min; T =850 °C; u,; =2, u,» = 3,6, CHy/(H,O+0;) = 0,8.
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Figura 3.40. Comparacion de la selectividad a H, para ambos catalizadores en

RLFDZ y en el equilibrio a diferentes temperaturas. Condiciones de operacion: t =

190 min; T =850 °C; u,; = 2; u,2 = 3,6, CHy/(H,0+0;) = 0,8.
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3.5.3 Efecto de la relacion H,O/CH,

En cuanto a la influencia de la relacion H,O/CH,4 se muestran en las
figuras 3.41-3.43 los resultados obtenidos con ambos catalizadores asi como los

valores del equilibrio.
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Figura 3.41. Comparacion de la conversion de metano para ambos catalizadores en
RLFDZ y en el equilibrio a diferentes relaciones H,O/CH, Condiciones de
operacion: t = 190 min; T = 850 °C u,; = 2; u,; = 3,6, CHy/O, = 2.
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Figura 3.42. Comparacion de la selectividad a CO para ambos catalizadores en

RLFDZ y en el equilibrio a diferentes relaciones H,O/CH, Condiciones de
operacion: t = 190 min; T = 850 °C; u,; = 2; u,2 = 3,6; CH/O; = 2.
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Figura 3.43. Comparacion de la selectividad a H, para ambos catalizadores en

RLFDZ y en el equilibrio a diferentes relaciones H>O/CH, Condiciones de
operacion: t = 190 min; T = 850 °C; u,; = 2; u,2 = 3,6, CHy/O, = 2.

3.5.4 Efecto de la velocidad relativa
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Figura 3.44. Comparacion de la conversion de metano para ambos catalizadores en
RLFDZ y en el equilibrio a diferente velocidad relativa en la zona de reaccion (u,;).

Condiciones de operacion: t = 190 min; T = 800 °C; CH/H,0/0, = 2/1,5/1.
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En cuanto a la influencia de la velocidad relativa se muestran en las
figuras 3.44-3.46 los resultados obtenidos con ambos catalizadores, asi como los

valores del equilibrio.
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Figura 3.45. Comparacion de la selectividad a CO para ambos catalizadores en
RLFDZ y en el equilibrio a diferente velocidad relativa en la zona de reaccion (u,;).
Condiciones de operacion: t = 190 min; T = 800 °C; CHyH,0/0; = 2/1,5/1.
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Figura 3.46. Comparacion de la selectividad a H, para ambos catalizadores en
RLFDZ y en el equilibrio a diferente velocidad relativa en la zona de reaccion (u,;).

Condiciones de operacion: t = 190 min; T = 800 °C; CHyH,0/0; = 2/1,5/1.
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3.6 SEGURIDAD DEL SISTEMA

El hecho de que se trabaje con gases inflamables podria originar
condiciones explosivas si la mezcla de gases (metano-oxigeno) se coalimenta y
se encuentra dentro de los limites de inflamabilidad. Sin embargo, hay que tener
en cuenta que los lecho fluidizados actiian como inhibidores de llama, por lo

que es improbable que se produzca una explosion, si bien el riesgo existe.

El limite de inflamabilidad es la temperatura a la cual un liquido
desprende vapores suficientes para formar una mezcla combustible con el aire
préximo a su superficie. Los limites de inflamabilidad delimitan el campo
(suponiendo que exista una mezcla homogénea) en la que la relacion

combustible/comburente (en %) hace posible la combustion. (Castells, 2005).

Por ello es interesante definir los limites de inflamabilidad de la mezcla
metano-aire 0 metano-O,. El conocer los limites de inflamabilidad tiene un
interés especialmente practico para consideraciones sobre seguridad, porque las
mezclas de combustible que se encuentran fuera de estos limites pueden ser
manejadas sin peligro de ignicion. Estos valores pueden modificarse por las
condiciones ambientales, de hecho estos limites estan afectados por la

temperatura, la presion y la adicion de gases inertes de forma que:

O un aumento en la temperatura inicial de la mezcla produce un
ensanchamiento de la zona inflamable. La dependencia con la
temperatura es especialmente importante porque un aumento de ésta
amplia el intervalo de inflamabilidad. En la Figura 3.47 se muestra la
grafica de los limites de inflamabilidad para metano calculado a partir de
la ecuacion de Burgess-Wheeler para la estimacion de limites de
inflamabilidad de vapores de hidrocarburos a temperaturas alejadas de la
temperatura ambiente (Santamaria y Brafia, 1998) donde T es la
temperatura en °C y (-AHcomp) es el calor estandar de combustion

expresado en kcal/mol:
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L.I.I.(T) =L.I.LL (zsoc)[ 1 '0a75'(T'25)/('AHc0mb)]

L.S.Ley=L.S.L a5:0[140,75(T-25)/(-AHeom)]
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Figura 3.47. Limites de inflamabilidad para metano.

Segun esto para las temperaturas del trabajo presentado en esta memoria

se estaria dentro de la region de inflamabilidad.

O al aumentar la presion, el limite de inflamabilidad superior (L.S.I.)
aumenta de forma lineal aproximadamente hasta unos 50 bares y
comienza a estabilizarse a altas presiones, mientras que el limite inferior

(L.L.L) permanece aproximadamente constante.

O la presencia de gases inertes en el aire disminuye el rango de
inflamabilidad de la mezcla del combustible puesto que inhibe Ia
reaccion. Por ejemplo, el metano no puede ser quemado con aire cuando

éste posee una humedad absoluta mayor al 30% en volumen.

En la Tabla 3.6 se recogen los limites de inflamabilidad para mezclas de

metano en aire en funcion de la direccion de propagacion de la llama.
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Tabla 3.6 Limites de inflamabilidad para mezclas de metano en aire en funcion

de la direccion de propagacion de la llama (Castells, 2005).

Porcentaje de Fraccion
combustible estequiométrica
Mezcla Propagacion Inferior | Superior | Inferior | Superior
Metano-aire Ascendente 5,35 14,85 0,54 1,5
Metano-aire Horizontal 5,40 13,95 0,54 1,4
Metano-aire Descendente 5,95 13,35 0,60 1,4

Los limites de inflamabilidad para mezclas de metano en aire a
temperatura ambiente y presion atmosférica son 5% el L.I.I. y 15 % el L.S.I.

(Zabetakis, 1965), valores similares a los mostrados en la tabla anterior.

En la Figura 3.48, se presentan las curvas de inflamabilidad determinadas
por varios autores para diferentes mezclas de metano, entre ellas, mezclas

metano-aire-agua, siendo Cg la composicidon estequiométrica.

16
% aire = 100% - %CHA— %inerte

14
12

10

Mezclas inflamables

CH, (% volumen)

0 T T T T T T T T T
0 10 20 30 40 50

Inerte afiadido (% volumen)

Figura 3.48. Limites de inflamabilidad de varias mezclas metano-inerte a 25 °C y

presion atmosférica (Adaptada de Zabetakis, 1965).
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En la Figura 3.49, se presenta el diagrama de inflamabilidad para el
sistema metano-oxigeno-nitrogeno a 26 °C. A partir de dicho diagrama se
obtiene la grafica de la Figura 3.50 en la que se representa la zona de mezclas
inflamables en funcién del %CHy vs %0, (siendo el resto N,) a 26 °C. En dicha
figura también se incluyen los puntos correspondientes a las mezclas CHy4-O,
utilizadas en los experimentos realizados en coalimentacion.

/OOC

rd
4 Flommable
mixtures

i
7 %.Crilicol /N
o; T N Critical, C/N \ \ @O
100 S0 BO TO 60 50 40 30 20 10 []
OXYGEN, volume-percent N

Figura 3.49. Diagrama de inflamabilidad para el sistema metano-oxigeno-nitrogeno a

presion atmosférica y 26 °C (Zabetakis, 1965).

Si se tiene en cuenta la Figura 3.47 en la que se veia que los limites de
inflamabilidad dependian de la temperatura produciéndose un ensanchamiento
de la zona entre el L.I.I. y el L.S.I. al aumentar la temperatura, se puede
entender que estos puntos se encontrarian dentro de la zona de mezclas
inflamables trabajando en el rango de temperatura que se ha utilizado
experimentalmente. En la Figura 3.50 se ha marcado en rojo el punto
correspondiente a la barrera de la zona de inflamabilidad que se obtiene a partir

de la Figura 3.47 para T = 800 °C Si se tiene en cuenta que los valores situados
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a la derecha de ese punto a 800 °C se encontrarian en la zona de inflamabilidad,
se llega a la conclusion de que las condiciones experimentales en reactor de
lecho fluidizado convencional se encuentran dentro de la zona inflamable. En el
caso de trabajar con el RLFDZ la concentracion de O, presente en la zona de
reaccion sera mucho menor a la que poseen las mezclas de coalimentacioén por

lo que la tendencia es a que salgan fuera de la zona de inflamabilidad.

60

RLFDZ! RLF —T=26°C
| ! * Condiciones experimentos
504 =—— % e T=800°C
-—kk kK

404 ~——=%

30 =——x%
Mezclas
inflamables

% CH

204

104

0 10 20 30 40 50 60 70 80 90 100
0,
%0,

Figura 3.50. Diagrama de inflamabilidad para el sistema (Adaptada de Zabetakis,
1965).

A la vista de los resultados obtenidos, se puede concluir que la utilizacion
del RLFDZ permite la alimentacion de corrientes con concentraciones mayores
que las habituales cuando se trabaja en condiciones de coalimentacion de

reactivos, sin renunciar ni a la seguridad ni a la selectividad del sistema.

151






REFORMADO
OXIDATIVO DE
ETANOL







4.1 CARACTERIZACION DE LOS CATALIZADORES.............. 157

4.1.1 Catalizador (Pt/CeQOy-ZrO;)-bentonita.................ccccceeevvescevancenannnnnn 157
4.1.1.1 AdSOTCION € No ..oeeiiiiiiiiiieieiieieee et 157
4.1.1.2 Difraccion de rayos X (XRD) ..cccvveeiieriieiiiniieieeceeeeeeee et 158
4.1.1.3 Analisis termoOgravimeEtIiCO ....cuurerivrrerrieerieeesieeesteeerreeesereeessaeeesareeenes 160
4.1.1.4 Microscopia electronica de transmision (TEM).......cccceeveeniienieninnne. 161
4.1.1.5 Analisis de reduccion a temperatura programada (TPR) ...................... 162

4.1.2 Catalizador 12Ni/ALyO; .............ccocueeviiiaeiiaeiiieeeieeee e, 163
4.1.2.1 AdSOTCION A€ N« e e e e e e e e e e e eeeaeaens 163
4.1.2.2 Difraccion de rayos X (XRD) ..ccccveeviiiiiieiiiniieiieeieeeeee e 164
4.1.2.3 Analisis termogravimeEtriCo ........ccurerierrierrieereerieeeieeieesreesseeeneeseenenas 166
4.1.2.4 Microscopia electronica de transmision (TEM).........ccceveieeiciieennennne. 167
4.1.2.5 Andlisis de reduccion a temperatura programada (TPR) ...................... 169

4.2 SIMULACION DE LA REACCION DE REFORMADO

OXIDATIVO DE ETANOL ....oiiiiiiiiiiie e 173
4.2.1 Calculo termodindamico de los depositos carbonosos........................ 173
4.2.1.1 Efecto de la relacion vapor de agua/etanol (S/E).......cccccevvevveniieneenen. 174
4.2.1.2 Efecto de la relacion oxigeno/etanol (O/E) ......cccoevvvevvieviienieenieereennen. 175
4.2.1.3 Efecto de la composicion de reactantes...........cceeeeveeerveeerieeerveessnveennne 175
4.2.2 Conversion de equilibrio y selectividades.....................ccccccoevvuvann... 177
4.2.2.1 Efecto de 1a temperatura..........c.eceveerieeciienieenieeeie e e 177
4.2.2.2 Efecto de la relacion vapor de agua/etanol (S/E) .....ccccveevveeiieeeinneennee. 178
4.2.2.3 Efecto de la relacion oxigeno/etanol (O/E) ......cccovveeeciieniiiiieniieieenen. 179

4.2.2.4 Efecto de la composicion de reactantes...........cccueeeveeeveenieenieenieeeveennnn. 180



4.3 REFORMADO OXIDATIVO DE ETANOL SOBRE

(Pt/Ce02-ZrO,)-BENTONITA ..o 182
4.3.1 Estudio de la estabilidad del sistema..................cc.cccocevevcienonann.ne. 182
4.3.2 EStudio en 1eChO fiJO..........cc.cccooeviiiiiiiiiiiiiieeieeee e 184
4.3.3 Reactor de lecho fluidizado de dos zonas..................cc.ccccveevueeann... 185

4.3.3.1 Efecto de 1a temperatura ..........c.ceeeveeerieeeiieeeeiee e e eee e e sveee e 186
4.3.3.2 Efecto de la relacion vapor de agua/etanol .............cocceevieniieeniinieenen. 187
4.3.3.3 Efecto de la relacion Oa/etanol ...........cccevveviiiiinienienenieneeieeeecee, 188
4.3.3.4 Experimentos con bentonita calcinada............cccoeveerieenieniienneeneeenen. 189
4.3.3.5 CONCIUSIONES ..c..eeuveenvieiiieiienieeieeteett ettt ettt st 190

4.4 REFORMADO OXIDATIVO DE ETANOL SOBRE Ni/Al,03191

4.4.1 Estudio de la estabilidad del sistema..................cc.cccccovvvvencerann.ne. 191
4.4.2 Reactor de lecho fluidizado de dos zonas...................cc.ccccoeeveuveenn... 194
4.4.2.1 Efecto de la velocidad relativa en la zona de reaccion ......................... 195
4.4.2.2 Efecto de la relacion Oa/etanol ...........cccevveveiiiinienieienicnceieeeeeee, 196
4.4.2.3 Efecto de 1a temperatura ...........ccceeecveeeieeiiienieeiieneeeie e 197
4.4.2.4 Efecto de la relacion vapor de agua/etanol ...........ccccoeeveeveieeicieennnen, 199

4.4.2.5 Comparacion de los resultados obtenidos con otros sistemas de

TEACCION «.eeeveeeeeeeeeeeeeeeeeeeeeeeeeeeeeee e e e eeee e e e e e e e e e e e e e e e e e e e ae e e e e e e aeaeaeeeaeeeeaeeeaeeeeeneneneennenes 201

4.5 COMPARACION DE LOS RESULTADOS OBTENIDOS CON

AMBOS CATALIZADORES EN RLFDZ ........cccooeiiiiiiiieiiee 203
4.5.1 Efecto de la temperatura..................ccccoeeeueeeeiuieaniiieniiseeiieeeeeeeennns 204
4.5.2 Efecto de la relacion vapor de agua/etanol......................c..cccuoon.... 205

4.5.3 Efecto de la relacion Oy/etanol.................c..ccccoevvevceeeceeaceenirannnn, 206



Capitulo 4: Reformado oxidativo de etanol

4.1 CARACTERIZACION DE LOS CATALIZADORES

En la caracterizacion de los catalizadores empleados en esta reaccion, al
igual que para los empleados en la reaccion de reformado oxidativo de metano,
se han utilizado diversas técnicas con el objetivo de determinar sus propiedades
quimicas y fisicas y asi establecer su relacion con el comportamiento de los
catalizadores al ser sometidos a reaccion. Para ello, se ha realizado el estudio
tanto del catalizador fresco como del catalizador usado en RLFDZ y en RLF.
Como ya se ha comentado en el apartado del sistema experimental la toma de
muestras se efectu6 enfriando previamente el lecho con gas inerte y
manteniéndolo mientras fluidizado durante dicho enfriamiento, de forma que las
muestras son representativas de la mezcla de solidos ocasionada por dicha

fluidizacion. Este hecho resulta relevante, en especial, para el caso del RLFDZ.

4.1.1 Catalizador (Pt/CeO,-ZrO,)-bentonita

4.1.1.1 Adsorcion de N,

Como puede apreciarse en la Tabla 4.1 el catalizador final tiene un area

BET similar a la de la bentonita calcinada.

Tabla 4.1 Resultados de drea BET de diferentes solidos correspondientes a

etapas en la preparacion del catalizador (Pt/CeQO,-ZrO,)-bentonita.

Muestra Sger (M°/g)
Bentonita sin calcinar 38
Bentonita calcinada 12
Pt/Ce0,-ZrO, 101
(Pt/Ce0,-ZrO;,)-bentonita sin calcinar 45
(Pt/Ce0O,-ZrO;)-bentonita calcinado a 700 °C 15
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La tabla 4.2 muestra una disminucion de la superficie especifica BET en
el catalizador usado, que es mas notoria para el caso de RLF. Ello podria estar

motivado por una sinterizacion del catalizador o por deposicioén de coque.

Tabla 4.2 Resultados de drea BET del catalizador (Pt/CeQ,-ZrO>)-bentonita
antes y después de reaccion en RLFDZ y RLF.

Muestra Seer (M?/9)
(Pt/Ce0,-Zr0O;)-bentonita calcinado a 700 °C 15
(Pt/Ce0,-ZrO,)-bentonita tras RLFDZ 7,8
(Pt/Ce0,-Zr0O;)-bentonita tras RLF 4.8

4.1.1.2 Difraccion de rayos X (XRD)

No se observd mediante esta técnica la evidencia de fases
correspondientes al platino en ninguna de las muestras analizadas cuyos
porcentajes en platino son inferiores al 1,2%. Otros autores (Damyanova y cols.,
2009 y Pérez-Hernandez y cols., 2005) tampoco observaron picos de difraccion
del 6xido de platino debido a la baja carga del metal en el catalizador (1% Pt en
ambos casos), aunque también podria ser porque el tamafio de la cristalita del
platino esté por debajo del limite de deteccion de la técnica. Como se visualiza
en la Figura 4.1, el catalizador Pt/CeO,-ZrO, de partida presenta los picos
correspondientes a la formacién de una solucion sélida con simetria tetragonal
para el soporte Ceg,sZrp750, a 20 = 29,8° y 34,5° (Passos y cols., 2005). Por
otra parte, se puede ver que el espectro del catalizador final calcinado (Pt/CeO,-
Zr0O,)-bentonita, preparado por aglomeracion de los dos materiales de partida
presentados en dicha gréfica, se corresponde basicamente con el especto propio
de la bentonita calcinada pero teniendo ademas la presencia de los picos del
oxido de zirconio y cerio a 20 = 29,8° y 49,86° y observandose ligeramente los
picos a 59,17° y 62,2°. En la Figura 4.2 se ha realizado una comparacion del
catalizador (Pt/CeQ,-ZrO,)-bentonita antes y después de reaccion en los dos

modos de contacto estudiados, sin observarse diferencias apreciables entre los
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difractogramas, lo que hace suponer que no ha habido cambios estructurales

apreciables tras la reaccion.

e PtheOz—ZrO2

—— Bentonita calcinada
— (Pt/CeO,-ZrO,)-bentonita

MAMM

Intensidad (u.a.)

0 10 20 30 40 50 60 70 80 90
26 ()

H
T

Figura 4.1. Espectros XRD de los productos de partida (bentonita calcinada y
catalizador Pt/CeO»-ZrO;) y del catalizador final calcinado (Pt/CeQ1-ZrO;)-

bentonita.

— (P¥CeO,-ZrO,)-bentonita fresco
(Pt/CeO,-Zr0,)-bentonita usado en RLFDZ
—— (Pt/Ce0,-ZrO,)-bentonita usado en RLF

IS

T L e e
30 40 50 60 70 80

26 (°)

Intensidad (u.a.)

Figura 4.2. Espectros XRD del catalizador (Pt/CeQ,-ZrO;)-bentonita fresco y del
catalizador tras uso en RLFDZ y tras uso en RLF.
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4.1.1.3 Analisis termogravimétrico

En la Figura 4.3 se recoge la comparacion de los resultados de
termogravimetria obtenidos con el catalizador fresco y con el catalizador tras
reaccion en RLFDZ y en RLF. Se observa que en el caso de operacion en RLF
se produce mayor cantidad de coque (aproximadamente un 2,8% en peso) que
en el caso del RLFDZ. Sin embargo la curva de la muestra tras reaccion en
RLFDZ no es tan semejante a la del catalizador fresco como ocurre en el caso
del catalizador del 1%Ni/Al,O; que se presenta en el apartado 4.1.2. Ello puede
deberse a que se haya formado cierta cantidad de coque o sustancias adsorbidas
en el catalizador usado para RLFDZ y que no ha podido ser regenerado
convenientemente. Al terminar el experimento inertizando y manteniendo el
lecho fluidizado puede quedar coque sin regenerar en las particulas de la
muestra que procedan de la zona de reaccion del RLFDZ. De ahi que se observe
en la grafica que la muestra “tras RLFDZ” es una mezcla entre la
correspondiente al catalizador “fresco” y la correspondiente al catalizador “tras

RLF”.

100,0
99,5 +
99,0 +

98,5 +

% Masa

98,0 +

9754 Fresco
Tras RLFDZ
Tras RLF

97,0

0 100 200 300 400 500 600 700 800 900 1000
T(°C)

Figura 4.3. Resultados TGA del catalizador (Pt/CeQ,-ZrO,)-bentonita fresco y

después de reaccion en RLFDZ y RLF.
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4.1.1.4 Microscopia electréonica de transmision (TEM)

Se han observado tanto las muestras del catalizador fresco calcinado
como después de reaccion en RLFDZ y en RLF (coalimentacion). En el
catalizador fresco calcinado se observa que las particulas de Pt se encuentran
agrupadas en determinadas zonas de la estructura de CeO,-ZrO; por lo que no
se tiene una buena dispersion del metal en el catalizador (Figura 4.4a). El

tamafo de las particulas de Pt es aproximadamente 10 nm.

Figura 4.4. Micrografias TEM del catalizador (Pt/CeO,-ZrO,-bentonita a) fresco, b)

tras operacion en RLFDZ, c y d) tras operacion en RLF.
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En el caso del catalizador tras reacciéon en RLFDZ se observa también la
misma mala dispersion del Pt, pareciendo que las particulas de Pt se han
aglomerado mas. No se observan evidencias de la presencia de coque en forma
de nanofibras aunque se observa una ligera presencia de coque en forma de

aglomerados (Figura 4.4b).

En cambio, en el catalizador tras reaccion en RLF (coalimentacidn) se
puede observar gran presencia de coque principalmente en forma de aglomerado
(Figura 4.4c) aunque también se ha encontrado evidencia de alguna nanofibra

(Figura 4.4d).

La gran diferencia entre las muestras tras reaccion en ambos modos de
contacto es que en el caso del catalizador tras operacion en RLF se observa la
presencia de nanofibras que no se observan en el de tras RLFDZ. Las nanofibras
son una forma de coque mas evolucionada, lo que indica que en el caso del RLF
el coque se habria formado primeramente en forma de aglomerados y luego

habria evolucionado hasta nanofibras.

4.1.1.5 Analisis de reduccion a temperatura programada (TPR)

El anélisis TPR de una muestra de catalizador fresco tras calcinacion se
muestra en la Figura 4.5. En ella se puede observar un pico a 300 °C, que puede
ser atribuido a la reduccion del 6xido de platino (PtO,) y del 6xido mixto ceria-
zirconia promovido por el platino como ya publicaron otros autores para
catalizadores Pt/Ce,Zr,O,, con 1,5% de Pt en peso (Passos y cols., 2005;
Mattos y Noronha, 2005). En ese pico a baja temperatura, aparte de la reduccion
del platino, también estaria enmascarada la reduccién de Ce™ a Ce™. También
se observan en el presente estudio TPR otros picos, uno alrededor de 530 °C,
otro aproximadamente a 650 °C y, por tltimo, otro pico a 776 °C. Passos y cols.
(2005) obtuvieron un pico a 221 °C y un hombro a 327 °C para un catalizador
Pt/Ce 25219 750,, ambos a temperaturas inferiores a los dos picos de mayor
temperatura que se obtienen en el presente caso. Esto se debe a que la adicion

de Pt promueve la reduccion de la zirconia, de la ceria y del soporte ceria-
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zirconia. Este efecto es debido al spillover de hidrogeno a partir de las particulas
del metal en el soporte (Mattos y Noronha, 2005). Otros investigadores
(Fornasiero y cols., 1996) obtuvieron dos picos en el TPR del soporte

CeosZ1050,, a 607 °C y 737 °C.

Sefal TCD (u.a.)

T T T T T T T T T
0 200 400 600 800 1000
T (°C)

Figura 4.5. Reduccion a temperatura programada (TPR) del catalizador (Pt/CeQO,-
ZrO;)-bentonita fresco.

4.1.2 Catalizador 1%Ni/Al,O3

4.1.2.1 Adsorcion de N,

En la Tabla 4.3 se presentan resultados de superficie especifica en
muestras de catalizador antes de reaccién y después de reaccion en RLFDZ o
RLF. Mientras que el area BET del catalizador tras 100 h de reaccion en
RLFDZ es muy similar al area del catalizador fresco calcinado, lo que hace
suponer que no se producen cambios estructurales importantes durante la
reaccion en la configuracion de RLFDZ; en el caso del catalizador tras ser usado
en RLF durante 40 h se observa un descenso significativo en el area BET, lo

que puede ser debido a la deposicidon de coque en el catalizador.
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Tabla 4.3 Resultados de area BET del catalizador 1%Ni/Al,O;3 antes de
reaccion y después de reaccion en RLFDZ y RLF.

Muestra Seet (M?/g) % %érdida
BET

Catalizador 1%N1/Al,05 calcinado a 750 °C durante 15 h 133

Catalizador 1%Ni/Al,O; tras uso en RLFDZ (=100 h) 127 4,3

Catalizador 1%Ni/Al,O; tras uso en RLF (= 40 h) 93 29,7

4.1.2.2 Difraccion de rayos X (XRD)

Se han comparado los espectros con los patrones de difraccion de la base
de datos cristalografica "JCPDS-International Centre for Diffraction Data-
2000" lo que ha permitido identificar las fases cristalinas presentes en cada una

de las muestras.

En la Figura 4.6 se hace una comparacion de los difractogramas de la
muestra de alimina sin calcinar y de la alimina tras su calcinacién a 950 °C
observandose un cambio parcial de la fase y-Al,O; inicial a la fase a-Al,O3. Asi,
la muestra tras calcinarla presenta los picos propios de la y-Al,O; a valores 20 =
19,60°% 31,96° 37,64°% 39,52° 45,83°% 60,51° y 66,82° (JCPDS 29-0063); pero
ademads aparecen algunos de los picos correspondientes a la a-Al,O; como el
pico a 20 = 52,5° y otros (35,18° 37,81°; 43,39° y 66,58°) que se solapan con los
de la y-Al,Os.

En la Figura 4.7 se compara la alimina calcinada y el catalizador
calcinado. Ambas curvas son basicamente iguales; so6lo se aprecian los picos
relativos a la alimina y no se distinguen los compuestos relativos al niquel
(N10O, N1y N1Al,0,4) debido a la baja carga de éste en el catalizador (1%). Como
se puede ver en la grafica, los picos correspondientes a la fase NiAl,O4 (20 =
37,04°; 45,04° y 65,60°) se solapan con los de la alimina. Lo mismo sucede con
los de la fase Ni (20 = 44,55°% 51,89° y 76,45°; JCPDS 04-0850); de hecho el
pico a aproximadamente 20 = 52° se podria pensar que corresponde a la fase Ni

pero estd también presente en la alimina calcinada, por lo que es propio de la
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alumina. Con la fase NiO ocurre lo mismo ya que también se solapan los picos

(20 =37,28°% 43,31°y 62,94°; JCPDS 47-1049) con los de la alimina.

Intensidad (u.a.)

1T— ALO, sin calcinar
e AIZO3 calcinada a 950°C

o0

® 1ALO,

© o-ALO,

——
26 (°)

Figura 4.6. Espectros XRD de la alumina sin calcinar y de la alumina tras su

calcinacion a 950 °C.

Intensidad (u.a.)

1— AIZO3 calcinada
1% Ni—AI203 fresco

y-ALO,
NiALO,
Ni

NiO
a-ALO,

om* p e

40

26 (°)

Figura 4.7. Espectros XRD de la Al,Os calcinada y del catalizador 1%Ni/Al,0;

fresco.
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En la Figura 4.8 se compara el catalizador 1%Ni/Al,O; antes y después
de reaccion. No se observan diferencias apreciables entre los difractogramas del
catalizador fresco calcinado y el catalizador tras su uso durante 100 h en
RLFDZ lo que hace suponer que no ha habido cambios apreciables en la
estructura tras este modo de reaccion. En el caso del catalizador tras 40 h de
reaccion en la configuracion de coalimentacion (RLF) se observa la aparicion
del pico correspondiente al carbono (20 = 26,63°) debido a la deposicion de

carbono durante la operacion con este modo de contacto.

1% Ni/AIZO3 fresco & Carbono
1% Ni/AIZO3 usado en RLFDZ
1% Ni/ALO, usado en RLF

Intensidad (u.a.)

0O 10 20 30 40 50 60 70 80 90
260 (°)

Figura 4.8. Espectros XRD del catalizador 1%Ni/Al,0; fresco y del catalizador tras

reaccion en RLFDZ y tras reaccion en RLF.

4.1.2.3 Analisis termogravimétrico

En la Figura 4.9 se recoge la comparacion de los resultados de
termogravimetria obtenidos con el catalizador fresco calcinado y con el
catalizador tras 12 h de reacciéon en RLFDZ y en RLF. Se observa que en el
caso de operacion en RLF se produce mayor cantidad de coque
(aproximadamente un 25% en peso) que en el caso del RLFDZ cuya curva es
aproximadamente igual que la del catalizador fresco por lo que el porcentaje de
coque neto formado en el RLFDZ es practicamente nulo. Este resultado

corrobora los resultados obtenidos de BET donde se observaba un descenso en
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el area BET que se atribuia a la deposicion de coque en el catalizador; y en el
XRD donde se distinguia el pico correspondiente al carbono en el caso del

catalizador usado en RLF.

100+

95 +

90

% Masa

85 1

80

Fresco
Tras 12 h en RLFDZ
——Tras 12 hen RLF

75
—T T T T T T T T T T T T
0 100 200 300 400 500 600 700 800 900 1000 1100
T (°C)

Figura 4.9. Resultados TGA del catalizador 1%Ni/Al;O; fresco y después de 12 h de
reaccion en RLFDZ y RLF.

4.1.2.4 Microscopia electronica de transmision (TEM)

Se han estudiado las muestras del catalizador fresco y usado tras reaccion

tanto en RLFDZ como en RLF.

En el catalizador fresco calcinado se observa la estructura propia de la
alimina (Figura 4.10a) y alguna particula de niquel dispersa en ella (Figura
4.10b y 4.10c¢), al igual que en el catalizador 1%Ni/Al,O; que se utilizo para el

reformado de metano.

En el catalizador tras RLFDZ se mantiene esta estructura propia de la
alimina y no se observa la presencia de coque ni en forma de nanofibras ni en
aglomerado. La apariencia es muy similar a la del catalizador antes de reaccion,
lo que corrobora que no ha habido cambios significativos al utilizar este modo

de contacto (Figura 4.10d).
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Por el contrario, en ¢l caso del catalizador tras coalimentacidn, se observa
una gran formacion de coque tanto en forma de nanofibras como en
aglomerados aunque predominando la formacion de nanofibras como se puede
visualizar en la Figura 4.10e. En las figuras 4.10f, 4.10g y 4.10h se observan
diferentes micrografias de este mismo catalizador. En el caso de las Figuras
4.10g y 4.10h se pueden apreciar las laminas del coque formado en forma de
aglomerado. Esta gran formacion de coque estd en consonancia con los

resultados de TGA obtenidos, explicando también la alta disminuciéon en la

superficie especifica BET en el catalizador tras ser usado en RLF.
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Figura 4.10. Micrografias TEM del catalizador 1%Ni/Al>O; a-c) fresco, d) tras

operacion en RLFDZ, e - h) tras operacion en RLF.

4.1.2.5 Analisis de reduccién a temperatura programada (TPR)

El anélisis TPR de una muestra de catalizador fresco tras calcinacion se
muestra en la Figura 4.11. En ella se puede observar un pico muy pronunciado a
917 °C correspondiente a la reduccion de la fase espinela NiAl,O4. Muchos
autores, trabajando con catalizadores Ni/Al,O3, han atribuido el pico obtenido a
mayor temperatura a la formacion de dicha fase, aunque dependiendo de la
temperatura de calcinacion y de la carga de niquel en el catalizador la
temperatura a la cual aparece dicho pico puede diferir notablemente. Villacampa

y cols. (2003), trabajando con un catalizador 30%Ni/Al,Os, obtuvieron en el
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analisis TPR un pico a 785 °C que atribuyeron a la reducciéon de la fase
NiAl,O4. La temperatura de calcinacion juega un papel importante en la
interaccion del soporte con el 6xido metalico lo cual afecta fuertemente al grado
de reduccion (Natesakhawat y cols., 2005). Estos autores observaron que un
incremento en la temperatura de calcinacién desde 450 °C a 600 °C trasladaba el
pico del maximo a una temperatura superior (de 550 a 680 °C). Sus resultados
de TPR muestran que la interaccion de las especies de niquel con el soporte de
alimina llega a ser més fuerte a mayores temperaturas de calcinacion, pudiendo
ser indicativo de la formacion de una espinela de aluminato de niquel a
temperaturas de calcinacion mayores. En el presente caso, la temperatura de
calcinacion del catalizador es ain mayor que para estos autores (750 °C), de ahi
que el pico de reduccion salga a una mayor temperatura. Otros autores (Hao y
cols., 2009) observaron que la temperatura del pico méaximo de reduccion
disminuye con el incremento de la carga de Ni, de 909 a 857 °C cuando la carga
de niquel aumenta de 2,5 a 15% en peso, siendo la temperatura de calcinacion
de los catalizadores de 650 °C. Otros investigadores (Alberton y cols., 2007)
trabajando con catalizadores Ni/y-Al,O; también obtuvieron un pico a alta
temperatura (740 °C para el catalizador con 16%Ni y 850 °C para el catalizador
con 8% Ni) atribuido a la fase espinela NiAl,O4. Todos estos resultados avalan
el atribuir el pico obtenido en el analisis TPR de nuestro catalizador

1%N1/Al,0; a la fase espinela.

Ademas de ese pico también se puede ver un pico muy ancho desde 200
a 600 °C de mucha menor intensidad y que corresponderia a la reduccion tanto
del NiO libre que esta altamente disperso en el soporte como al NiO que
interacciona fuertemente con el soporte (Jiang y cols., 2007). Las particulas de
oxido de niquel del “bulk” que interaccionan débilmente con el soporte se
reducen alrededor de 350-400 °C. Sin embargo, cuando el niquel estd altamente
disperso en la alimina, la interaccién metal-soporte disminuye la reducibilidad
del Ni*" a Ni’ y su pico de reduccion aparece por encima de 500 °C (Li y cols.,
2010). Otros autores que trabajaron con catalizadores Ni/Al,O; (Natesakhawat y

cols., 2005) también apreciaron un pico de reduccidon a baja temperatura
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alrededor de 400 °C que podria asignarse a la reduccidon de cantidades traza de
clusters de NiO; y por otro lado un pico por encima de 500 °C que podria
deberse a la reduccion de la fase NiO bien disperso y posiblemente amorfo que
interacciona fuertemente con el soporte de alimina. Wang y Lu (1998) que
sintetizaron un catalizador 7,67%Ni/y-Al,O; mediante un método de
impregnacion a partir del nitrato de niquel también obtuvieron un pico entre

250-350 °C que atribuyeron a la reduccion del NiO.

Sefal TCD (u.a.)

T T T T T T T T T
0 200 400 600 800 1000
T(°C)

Figura 4.11. Reduccion a temperatura programada (TPR) del catalizador 1%Ni/Al,0;
fresco calcinado a 750 °C.

La comparacion del analisis TPR de una muestra de catalizador fresco y
del catalizador tras reaccion en RLFDZ y RLF se muestra en la Figura 4.12. El
pico correspondiente a la fase espinela no aparece en ninguno de los
catalizadores usados, en los que si aparece la fase relativa a la reduccion del
NiO a Ni. El primer pico a alrededor de 250-300 °C que aparece en ambos
catalizadores usados corresponderia al 6xido de niquel del bulk que interacciona
débilmente con el soporte. El segundo pico, a alrededor de 500-600 °C, podria
deberse al NiO bien dispersado en la Al,Os. Esto estd de acuerdo con el hecho
de que los catalizadores de niquel soportados muestran diferentes

comportamientos de reduccion dependiendo de la naturaleza de la interaccion
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niquel-soporte, como se ha comentado anteriormente. La principal diferencia
entre los dos catalizadores usados es que la intensidad del segundo pico es
mayor en el caso del catalizador usado en RLF. Esto podria significar que el
catalizador estd mas oxidado. Ya que la fase activa en el reformado es el Ni, el
catalizador mas reducido es el mas activo. Se observa que la muestra del
RLFDZ es una especie de mezcla de catalizador de la zona de regeneracion
(equivalente al fresco pero sin espinela) y de la zona de reaccidon (equivalente al

usado en RLF) debido a la forma en la que se tom6 la muestra.

1% Ni/AI203 fresco
1% Ni/AI203 usado en RLFDZ
1% Ni/AI203 usado en RLF

Sefial TCD (u.a.)

i T T T T T T T T
0 200 400 600 800 1000
T (°C)

Figura 4.12. Reduccion a temperatura programada (TPR) del catalizador 1%Ni/Al,0;3
fresco y el catalizador tras ser usado en RLFDZ y en RLF.
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4.2 SIMULACION DE LA REACCION DE REFORMADO
OXIDATIVO DE ETANOL

El calculo de la cantidad de depositos carbonosos que puede formarse es
fundamental a la hora de disefiar un proceso catalitico para operar en continuo.
Por ello, haciendo uso de la herramienta de célculo FACT Equilib-Web (2011)
se realizo un estudio de la formacion tedrica de depdsitos carbonosos que tiene

lugar en las condiciones de operacion experimentales.

La termodinamica predice la composicion en el equilibrio de reactantes y
productos a diferentes temperaturas. En este apartado se muestran los resultados
obtenidos al simular en el programa informatico Aspen Hysys v7.0 de
Aspentech la reaccion de reformado oxidativo de etanol para las condiciones
que se estudiaron experimentalmente y cuyos resultados se mostraran

posteriormente en los apartados 4.3, 4.4y 4.5.

4.2.1 Calculo termodinamico de los depositos carbonosos

La deposicion de carbono es termodindmicamente desfavorable a altas
temperaturas y relaciones S/E mayores (Alberton y cols., 2007). Trabajos
previos representan la deposicion de carbono so6lo como formacion de grafito,
sin embargo Diaz Alvarado y Gracia (2010) describieron la composicion del
equilibrio para sistemas de reformado incluyendo los depositos de carbono
representados como grafito, nanotubos y carbono amorfo. Los resultados que
obtuvieron mostraron formacion de especies de carbono con relaciones S/E por
debajo de 4. Esta region estd dividida en dos zonas donde predomina el grafito
por debajo de 400 °C y los nanotubos por encima de 400 °C. Sus resultados
indicaron que la desaparicion de los depdsitos carbonosos cuando la relacion
O/E aumenta es principalmente debida a la eliminacion de los nanotubos a partir
de la composicién de equilibrio mas que por la desaparicion de las especies

grafiticas.
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A continuacion se muestran los resultados del calculo de la cantidad de
depositos carbonosos por cantidad de etanol de entrada (C/E) que se formarian
termodindmicamente usando la herramienta de calculo FACT Equilib Web
(2011), para las condiciones que se estudiaron experimentalmente. En las
figuras 4.13-4.15 se muestran los moles de depdsitos carbonosos por mol de
etanol obtenidos en el equilibrio termodindmico en funcién de la relacion vapor
de agua/etanol (S/E) (Figura 4.13), de la relacion oxigeno/etanol (O/E) (Figura
4.14) y de la composiciéon de los reactantes (Figura 4.15) para las tres

temperaturas con las que se trabaja experimentalmente.

4.2.1.1 Efecto de la relacion vapor de agua/etanol (S/E)

En la Figura 4.13 se observa que cuanto mayor es la relacion S/E
utilizada menor es el valor de C/E para las tres temperaturas estudiadas. Por otro
lado cuanto mayor es la temperatura menor es la cantidad de depositos de
carbono que se forman para la misma relaciéon S/E llegando a ser nula dicha

formacion para la relacion S/E = 1,5 a 700 °C.

1,0
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Figura 4.13. Grdfica mol depdsitos carbonosos/mol EtOH variando la relacion S/E,

con relacion O/E = 0,2, para las tres temperaturas estudiadas experimentalmente.
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4.2.1.2 Efecto de la relacion oxigeno/etanol (O/E)

En la Figura 4.14 se observa que cuanto mayor es la relacion O/E
utilizada menor es la cantidad de depodsitos carbonosos formada por mol de
etanol para las tres temperaturas estudiadas. Al igual que ocurria en el caso de la
influencia de la relacion S/E, al aumentar la temperatura disminuye el valor de
C/E para la misma relacion O/E llegando a ser nula a 700 °C para las relaciones

O/E por encima de 0,05.
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Figura 4.14. Grdfica mol depdsitos carbonosos/mol EtOH variando la relacion O/E,
con relacion S/E = 1,5, para las tres temperaturas de reaccion estudiadas

experimentalmente.

4.2.1.3 Efecto de la composicion de reactantes

Con el objeto de variar experimentalmente la velocidad relativa en la
zona de reaccion (up,) sin variar la de la zona de regeneracion (u;) (que se
mantuvo en un valor igual a 2, de forma que la suma de caudales de oxigeno,
vapor de agua y nitrégeno se mantuvo constante), se realizaron experimentos en
los que se varid la composicion de los reactantes (etanol/O,/vapor de agua/N,
=E/O/S/N,) pero manteniendo constante la relacion S/O = 7,5. Cada una de las

relaciones corresponde a una velocidad relativa diferente en la zona de reaccion:
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E/O/S/N, = 1/0,2/1,5/0,3 =E/(O+S+N;) =0,5 = u,, =3
E/O/S/N, = 42,86/5,71/42,86/8,57 = E/(O+S+N,) =0,75 = u, =3,5

E/O/S/N, = 50/5/37,5/7,5 =E/O+S+N,) = 1 = u, = 4

En la Figura 4.15 se recoge el efecto de dicha composicion de reactantes
sobre la formacion de depositos carbonosos por mol de etanol de entrada. En la
grafica se observa que cuanto mayor es el porcentaje de etanol respecto al total
de reactantes mayor es el valor de C/E. Al igual que ocurria en los casos de la
influencia de la relacion S/E y de la relacion O/E, al aumentar la temperatura
disminuye la formacion de depositos carbonosos para la misma composicion de
reactantes llegando a ser nula a 700 °C para la relacion E/(O+S+N,) = 0,5 que
corresponde a trabajar con una velocidad relativa en la zona de reaccion igual a

3.

C/IE

0,2
014"

00l .
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Figura 4.15. Grdfica mol depositos carbonosos/mol EtOH variando la composicion de

reactantes para las tres temperaturas de reaccion estudiadas experimentalmente.
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4.2.2 Conversion de equilibrio y selectividades

En este apartado se muestran los resultados obtenidos en las simulaciones
con el programa informatico Hysys para obtener la conversion de equilibrio y
las selectividades a los productos de reaccion en funcién de las diferentes
variables de operacion que luego se estudian experimentalmente (apartados 4.3,
4.4 y 4.5). En las graficas de conversion de etanol y selectividad a H, en el
equilibrio se marcan ademas de la curva de equilibrio obtenida los resultados

correspondientes para los casos que se estudian experimentalmente.

En lo referente a la conversion de etanol, Mas y cols. (2006) observaron
que la conversion de equilibrio del etanol es alta. De hecho, para temperaturas
superiores a 300 °C, a cualquier valor de relacion S/E el etanol se convierte
totalmente, como también se observa en las figuras de conversion de etanol en

el equilibrio incluidas en este apartado obtenidas con la simulacion con Hysys.

En cuanto a la distribucién de productos en el equilibrio, Mas y cols.
(2006) encontraron que altas temperaturas y valores altos de relaciones S/E
favorecen la produccion de hidrogeno; siendo la tendencia del metano
exactamente opuesta a la del hidrogeno. Por otra parte, para minimizar la
formacién de CO se requieren bajas temperaturas y altas relaciones S/E. Los
resultados obtenidos por estos autores son similares a los publicados
previamente por Garcia y Laborde (1991), Vasudeva y cols. (1996) y Comas y
cols. (2004).

4.2.2.1 Efecto de la temperatura

Tal y como observaron Mas y cols. (2006) altas temperaturas favorecen
la produccion de hidréogeno (Figura 4.16); produciendo una disminucion de la

produccion de CHy4 y un aumento en la produccion de CO (Figura 4.17).
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Figura 4.16. Conversion de etanol y selectividad a H, en el equilibrio a diferentes
temperaturas, para S/E=1,5; O/E = 0,2; Ny/E = 0,3.
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Figura 4.17. Selectividad a productos carbonados en el equilibrio a diferentes
temperaturas, para S/E= 1,5; O/E = 0,2; Ny/E = 0,3.

4.2.2.2 Efecto de la relacion vapor de agua/etanol (S/E)

Tal y como observaron Mas y cols. (2006) altas relaciones S/E favorecen
la produccion de hidrogeno (Figura 4.18), con una disminucion de la produccion

de CH, y CO (Figura 4.19).
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Figura 4.18. Conversion de etanol y selectividad a H, en el equilibrio a diferentes S/E,
para T =650 °C; O/E = 0,2, NJE = 1,8 - S/E.
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Figura 4.19. Selectividad a productos carbonados en el equilibrio a diferentes S/E,
para T =650 °C; O/E = 0,2; NYE = 1,8 - S/E.

4.2.2.3 Efecto de la relacion oxigeno/etanol (O/E)

De los efectos estudiados termodindmicamente este es el menos notable
en el intervalo de valores usado en la experimentacion (O/E entre 0 y 0,3) ya
que no se observan grandes variaciones debidas a la variacion de la relacion O/E

ni en cuanto a la selectividad a H; ni en la selectividad a productos carbonados.
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Figura 4.20. Conversion de etanol y selectividad a H, en el equilibrio a diferentes
O/E, para T =650 °C, S/E = 1,5, NyE = 0,5 - O/E.
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Figura 4.21. Selectividad a productos carbonados en el equilibrio a diferentes O/E,
para T =650 °C, S/E = 1,5, NJE = 0,5 - O/E.

4.2.2.4 Efecto de la composicion de reactantes

El aumento del porcentaje de etanol en la alimentacion provoca una
disminucion significativa en la selectividad a H, (Figura 4.22) y a CO,
(principales productos de la reaccion de reformado), con un aumento de la

selectividad a CH, (Figura 4.23).
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Figura 4.22. Conversion de etanol y selectividad a H, en el equilibrio a diferentes

composiciones de reactantes, para T =650 °C.
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Figura 4.23. Selectividad a productos carbonados en el equilibrio a diferentes

composiciones de reactantes, para T =650 °C.
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4.3 REFORMADO OXIDATIVO DE ETANOL SOBRE (Pt/CeO,-
Zr0O,)-BENTONITA

Una vez expuestos tanto el sistema experimental (apartado 2.1, Figura
2.2) como los catalizadores empleados (apartado 2.2.2.2), se presenta en esta
seccion (4.3) y en la posterior (4.4) la influencia de las variables de operacién
sobre el proceso de reformado oxidativo de etanol para los dos catalizadores

estudiados.

4.3.1 Estudio de la estabilidad del sistema

Se han realizado experimentos de coalimentaciéon en las mismas
condiciones que los llevados a cabo en RLFDZ. Para todos los casos estudiados
se comprobo la viabilidad de trabajar en un régimen estable en el RLFDZ,
frente a la pérdida constante de actividad en reactor de lecho fluidizado
convencional (coalimentacion de reactivos). A modo de ejemplo se muestra en
la Figura 4.24 el caso de uno de los experimentos realizados, reproduciéndose el
comportamiento estable en RLFDZ para diferentes valores de S/E. En dicha
figura se aprecia que no habia pérdida de actividad del catalizador en el
RLFDZ, frente a la paulatina disminucion de la conversion en RLF
convencional a pesar de trabajar con una relacion S/E=0,6 muy baja (20% de la
estequiométrica para ESR que es igual a 3), y también con baja proporcion de
oxigeno (O/E=0,2). En el caso de coalimentacion, la desactivacion del
catalizador debida a la formacion de coque se corrobord mediante anélisis de
muestras de solidos por termogravimetria (TGA). Ademas el andlisis de la
superficie especifica BET (Tabla 4.2) mostr6 menor valor en el experimento
tras coalimentacion que en el de RLFDZ. En ninguno de los experimentos
realizados en RLFDZ se observd formacion neta de coque en el RLFDZ (a
excepcion de cuando se trabajo con relacion O/E = 0), esto a pesar de que en la
mayoria de los experimentos realizados se estaba en condiciones en las que la

formacion de coque estaba favorecida termodindmicamente, segun lo estudiado
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en el apartado 4.2.1. Esto corrobora que el empleo del sistema de reactor de
lecho fluidizado de dos zonas es adecuado para la eliminacion continua € ‘in

situ’ del coque formado durante la reaccidon de reformado oxidativo de etanol.
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Figura 4.24. Evolucion de la conversion de etanol con el tiempo para un RLF y para
el RLFDZ con catalizador (Pt/CeO;,-ZrO;)-bentonita. Condiciones de operacion: T=
650 °C, u,; = 3, Weyy = 20g/zona. O/E= 0,2. S/E=0,6. NyE= 1,2. W/F = 1,30

g-min/mmol.
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Figura 4.25. Distribucion de productos para ambos tipos de reactores con catalizador
(Pt/CeQ,-ZrO;)-bentonita. Condiciones de operacion: T= 650 °C, u,; = 3, Wey =
20g/zona. O/E= 0,2. S/E=0,6. NE= 1,2. W/F = 1,30 g-min/mmol.

(*) El coque se ha calculado por diferencia de carbono
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En lo referente a la distribucion de productos (Figura 4.25), en el caso del
reactor de lecho fluidizado convencional se tiene una selectividad a coque muy
alta, debido a la polimerizacion del etileno que acarrea formacion de coque. Por
el contrario, el valor de selectividad a etileno es mucho menor en el caso del

RLF comparado con el del RLFDZ.

En todos los casos la conversion de etanol a las tres horas de reaccion en
los ensayos con coalimentacion es inferior a la del estado estacionario del

RLFDZ, tal y como se puede observar en la Figura 4.26.
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Figura 4.26. Comparacion de la conversion de etanol a t = 3h para RLFDZ y para
RLF a diferentes S/E con catalizador (Pt/CeQ,-ZrQ;)-bentonita. Condiciones de
operacion: T= 650 °C, u,; = 3, Weyr = 20g/zona. O/E= 0,2. NJE= 1,8 — S/E. W/F =
1,30 g-min/mmol.

4.3.2 Estudio en lecho fijo

De Lima y cols. (2008) observaron desactivacion del catalizador en
reformado oxidativo de etanol usando en lecho fijo un catalizador Pt/CeZrO,,

T=500 °C, S/E =2 y O/E =0,5; teniendo una disminucion en la conversion desde
90% hasta 65% en 6h.
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Se han llevado a cabo experimentos de lecho fijo tanto con el catalizador
(Pt/Ce0O,-ZrO,)-bentonita como con el aglomerante so6lo (bentonita)
obteniéndose la gréfica recogida en la Figura 4.27 donde se observa que la
desactivacion inicial del catalizador es menor que la del aglomerante pero llega
un momento a aproximadamente 90 min en que los valores de conversion son
muy similares en ambos casos. Es decir, el catalizador inicialmente es mas
activo pero a medida que se desactiva por coque su comportamiento es igual al
de la bentonita sola. Esto indica que la actividad del catalizador es minima en

comparacion con el aglomerante.
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Figura 4.27. Comparacion de la evolucion de la conversion de etanol con el tiempo en
lecho fijo wusando catalizador (Pt/CeQ:-ZrQ;)-bentonita y usando bentonita.
Condiciones de operacion: T= 650 °C, W/F = 0,3 g-min/mmol; WHSV = 8,3 g
EtOH/(g catalizador-h); 90% etanol/10 % Ny; Wyt = 0,6 g.

4.3.3 Reactor de lecho fluidizado de dos zonas

Se estudio la influencia de diferentes variables de operacion en la
reaccion de reformado oxidativo de etanol sobre catalizador (Pt/CeO,-ZrO,)-
bentonita usando el reactor de lecho fluidizado de dos zonas: temperatura,

relacion vapor de agua/etanol (S/E) y relacién O,/etanol (O/E) en los rangos
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indicados en la tabla 4.4, manteniendo fija la velocidad relativa; trabajando con

una velocidad espacial WHSV =0,7 g EtOH/(g catalizador-h).

Tabla 4.4 Intervalo de estudio de las diferentes variables de operacion en el

reformado oxidativo de etanol sobre (Pt/CeQO,-ZrQ,)-bentonita en RLFDZ.

Weat W/F
Temperatura (°C) . Ur1 | U2 S/IE O/E
(9) (g:min/mmol)

600-700 40 1,30 2 3 0,3-1,5 | 0,1-0,2

4.3.3.1 Efecto de la temperatura

De las tres variables estudiadas, la mayor influencia en cuanto a
conversion y a distribucion de productos se debe a la temperatura, ya que la
variacion de la conversion de etanol y de las selectividades a los diferentes

productos estudiados es mayor en ese caso.
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Figura 4.28. Influencia de la temperatura sobre la conversion de etanol y la
selectividad a los principales productos de reaccion en un RLFDZ con catalizador
(Pt/CeO,-ZrO;)-bentonita. Condiciones de operacion: t =190 min; u,; = 3, Weye = 20
g/zona. O/E=0,2. S/E=1,5. NJE= 0,3.
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A una temperatura de 600 °C la conversion de etanol alcanza el 91,2 %
mientras que aumentando hasta 650 °C se incrementa la conversion hasta el 97
% y con otro aumento de 50 °C hasta 700 °C ya se alcanza un valor de
conversion (99,2%) muy cercano al valor del equilibrio (100%). En cuanto a la
distribucion de productos el mayoritario es el etileno oscilando entre 63 y 82 %,
siendo mayor la presencia de este compuesto cuanto menor es la temperatura de

trabajo.

Se observa que al aumentar la temperatura aumenta la conversion de
etanol tal y como era de esperar desde el punto de vista termodinamico. Por otro
lado aumentan las selectividades a hidrégeno y CO mientras que disminuye la
selectividad a etileno. En base a estos resultados se deduce que una disminucién
de la temperatura favorece la reaccion de deshidratacion de etanol en detrimento
de las otras reacciones implicadas en el proceso. Para las tres temperaturas
estudiadas el producto principal de reaccion es el etileno lo que indica que la
reaccion prioritaria es la deshidratacion de etanol, minimizédndose la reaccion de
reformado de etanol que es la que da como productos H, y CO,, ya que se ha
visto que los valores de selectividad de estos dos productos son mucho mas

bajos que los obtenidos en el equilibrio termodindmico.

4.3.3.2 Efecto de la relacion vapor de agua/etanol

La variacién de esta variable en el estrecho rango estudiado (valores
bajos, con S/E <1,5) no afecta tanto a la conversion como en el caso de la
temperatura. Al aumentar la relacion S/E el valor de la conversion varia de 98,5
a 97 %. Se observa una leve disminucion de la conversion de etanol con el
aumento de la relacion S/E, habiendo también un descenso en la selectividad a
hidrégeno en contra de lo que se espera desde un punto de vista termodindmico.
El producto principal de reaccion es el etileno lo que indica que la reaccion

prioritaria es nuevamente la deshidratacion de etanol.
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Figura 4.29. Influencia de la relacion vapor de agua/etanol sobre la conversion de
etanol y la selectividad a los principales productos de reaccion en un RLFDZ con
catalizador (Pt/CeQ,-ZrO;)-bentonita. Condiciones de operacion: t =190 min;, T =
650 °C; uy = 3, Weoe = 20 g/zona. O/E= 0,2. NE= 1,8 — S/E.

4.3.3.3 Efecto de la relacion O,/etanol

Se observa un mayor valor de conversion de etanol cuanto mayor es la
relacion O/E, obteniéndose también un descenso en la selectividad a hidrogeno
y un aumento en la selectividad a CO,. Esto estd en concordancia con los
resultados publicados por De Lima y cols. (2008) usando también un catalizador
Pt/CeZrO, al observarse que coalimentando oxigeno en lecho fijo, se mejoraba
la estabilidad del catalizador desde el punto de vista de la conversion pero que
la selectividad a hidrégeno se veia afectada ya que una fraccion del hidrogeno
formado se oxida a agua. Nuevamente y al igual que ocurria en el caso de
variacion de temperatura y variacion de S/E, el producto principal de reaccion
es el etileno lo que indica que la reaccion prioritaria es la deshidratacién de

etanol.

La mayor influencia respecto a la selectividad de los productos se ha
encontrado para esta variable ya que al aumentar ligeramente dicha relacion O/E
(de 0,1 a 0,2) hay una leve disminucion de la selectividad a etileno y demas
productos carbonados y también un descenso de la selectividad a hidrégeno,
debido a que el oxigeno introducido en exceso se emplea en quemar parte de

estas sustancias producto.
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Figura 4.30. Influencia de la relacion Oj/etanol sobre la conversion de etanol y la
selectividad a los principales productos de reaccion en un RLFDZ con catalizador
(Pt/CeQO,-ZrO;,)-bentonita. Condiciones de operacion: t =190 min; T = 650 °C; u,; =3,
Wear = 20 g/zona. S/E= 1,5. NJE= 0,5-O/E.

4.3.3.4 Experimentos con bentonita calcinada

Se han realizado experimentos en RLFDZ con bentonita calcinada, en las
mismas condiciones que los realizados con el catalizador (Pt/CeQ,-ZrO,)-
bentonita. En la Figura 4.31 se muestra la comparacion de los resultados
obtenidos con ambos sélidos para diferentes relaciones vapor de agua/etanol. De
aqui se deduce que la bentonita tiene aproximadamente la misma actividad que
el catalizador sintetizado por aglomeracion. Se observa una evolucion similar en
ambos casos si bien el catalizador presenta algo mas de actividad que la
bentonita. El catalizador también da mayor selectividad a hidrogeno que la
bentonita. Segun este resultado, la mayor actividad del catalizador puede
deberse a que la reaccion de reformado de etanol tiene lugar en paralelo a la

reaccion dominante que es la deshidratacion de etanol.
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Figura 4.31. Comparacion de la conversion de etanol y de la selectividad a hidrégeno
usando catalizador (Pt/CeQ,-ZrO,)-bentonita y usando bentonita para distintas
relaciones S/E en un RLFDZ. Condiciones de operacion: t =190 min;, T = 650 °C;
2= 3; Wear = 20 g/zona. O/E= 0,2. NJE = 1,8 — S/E.

4.3.3.5 Conclusiones

El comportamiento estable en RLFDZ se consigue para todas las
condiciones experimentales estudiadas. No obstante, se aprecia que en todos los
casos el proceso estd muy desplazado a la deshidratacion del etanol originando
alta selectividad a etileno y selectividades a hidrogeno bajas comparadas con las
obtenidas en el equilibrio termodindmico. Navarro y cols. (2005) al estudiar el
reformado oxidativo de etanol sobre catalizadores de Pt soportados en alimina
modificados con Ce y La obtuvieron acetaldehido y etileno en los productos, lo
que sugeria que la reaccion del etanol tenia lugar a través de la
deshidrogenacién y la deshidratacion; tal y como ha sucedido en el presente

estudio.

En cualquier caso, se abre una linea de optimizacion de las condiciones de
operacion con catalizador (Pt/CeQO,-ZrO,)-bentonita (aumento de S/E y
disminucion de T) para mejorar la selectividad a hidrogeno, estando la

estabilidad garantizada con la configuracion de RLFDZ.
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4.4 REFORMADO OXIDATIVO DE ETANOL SOBRE Ni/Al,O4

4.4.1 Estudio de la estabilidad del sistema

Una de las cuestiones més importantes, desde el punto de vista industrial,
a la hora de llevar a cabo un proceso quimico es si el catalizador utilizado
presenta adecuada estabilidad o si la desactivacion con el tiempo no es excesiva.
Al 1igual que ocurria en el caso del reformado oxidativo de metano, el
catalizador Ni/Al,O; sufre desactivacion debida a la formacion de coque sobre
su superficie. En el apartado 4.2.1 se ha corroborado la deposicion de carbono
desde el punto de vista termodinamico en las condiciones de trabajo del
proceso. En este contexto, el uso de un RLFDZ podria presentar diversas
ventajas respecto a la forma de trabajo habitual en coalimentacion de los

reactivos (RLF).

Se han realizado experimentos de coalimentaciéon en las mismas
condiciones que los llevados a cabo en RLFDZ. Para todos los casos estudiados
al igual que ocurria para el catalizador (Pt/CeO,-ZrO,)-bentonita, se comprobd
la viabilidad de alcanzar operacioén estable en el RLFDZ, frente a la pérdida
constante de actividad en reactor de lecho fluidizado convencional
(coalimentacion de reactivos). Esto indica que se alcanza el equilibrio entre la
formacién de coque (en la zona superior del reactor) y la combustion (en la zona
inferior del reactor) en la configuracion de RLFDZ. A modo de ejemplo se
muestra en la Figura 4.32 la comparacién de los resultados obtenidos en un
reactor de lecho fluidizado convencional (RLF), alimentando la mezcla vapor de
agua/etanol/N,/O, por la parte inferior del reactor; y un reactor de lecho
fluidizado de dos zonas (RLFDZ), en el que se alimenta la mezcla vapor de
agua/N,/O, por la parte inferior del reactor y el etanol en un punto intermedio
del lecho para uno de los casos estudiados [650 °C; u,; = 3; Wy = 20 g/zona;
O/E= 0,2; S/E= 1,5; N/E= 0,3]. En este ensayo se comprobo la viabilidad de
alcanzar operacion estable en el RLFDZ frente a la pérdida constante de

actividad en coalimentacion a pesar de trabajar con una relacion S/E=1,5 (50%
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de la estequiométrica para ESR), y también con baja proporcion de oxigeno
(O/E=0,2). En el caso de coalimentacion, la desactivacion del catalizador debida
a la formacion de coque se corrobord mediante andlisis de muestras de so6lidos
por termogravimetria (TGA); observandose ademas un descenso significativo
en el area BET en el catalizador usado en RLF respecto al usado en RLFDZ

(Tabla 4.3).
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Figura 4.32. Evolucion de la conversion de etanol con el tiempo para un RLF y para
el RLFDZ con catalizador 1%Ni/Al;0;. Condiciones de operacion: T= 650 °C, u,; = 3,
Wear = 20 g/zona. O/E= 0,2. S/E=1,5. NJE= 0,3. W/F = 2,21 g-min/mmol.

En cuanto a la distribucion de productos también se ve muy influenciada
por el tipo de configuracion del reactor. La selectividad a H, obtenida en el caso
de RLFDZ es mucho mayor que en RLF. Esto se explica porque en la
configuracion de RLFDZ el oxigeno se consume en la parte inferior del reactor
para quemar el coque. Por consiguiente, como el etanol es alimentado a mitad
del lecho, el hidrogeno obtenido como producto en esta zona no esta en contacto
con el oxidante en fase gas. Ademads en coalimentacidn, la reaccidon paralela de
deshidratacion de etanol estd mas favorecida, probablemente debido a la baja
actividad del catalizador que se desactiva por coque en coalimentacion, mientras

que el RLFDZ permite mantener todo el tiempo una buena actividad y
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selectividad. Como ejemplo se incluye en la Figura 4.33 la selectividad a
productos para ambos tipos de reactores a 650 °C, u,, = 3; relacion E/O/S/N, =
1/0,2/1,5/0,3. Los valores para el RLFDZ se han tomado al alcanzarse el estado
estacionario mientras que los del RLF se han tomado a las 3 h de reaccion ya
que no se obtenia un comportamiento estable debido a la desactivacion del

catalizador.
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Figura 4.33. Distribucion de productos para ambos tipos de reactores con catalizador
1%Ni/Al,0;3. Condiciones de operacion: T= 650 °C, u,; = 3, Wear = 20 g/zona. O/E=
0,2. S/E=1,5. NE= 0,3. W/F = 2,21 g-min/mmol.

(*) El coque se ha calculado por diferencia de carbono

Al hacer la alimentacion separada del oxigeno y el etanol usando el
RLFDZ, se consigue la obtencion de hidrogeno (como en ESR) pero de manera
estable, incluso a bajas relaciones S/E, por regeneracion del catalizador en la

zona oxidante del reactor.
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4.4.2 Reactor de lecho fluidizado de dos zonas

Con la finalidad de estudiar el proceso de reformado oxidativo de etanol
en un reactor de lecho fluidizado de dos zonas, se realizaron una serie de
experimentos para conocer como afectaban a la conversion de etanol y a las
selectividades las principales variables de operacion: temperatura, velocidad
relativa en la zona de reaccion (uy,), relacion vapor de agua/etanol (S/E) y
relacion O,/etanol (O/E) en los rangos indicados en la tabla 4.5; trabajando con
WHSV entre 0,2 y 0,8 g EtOH/(g catalizador-h) en funcion de la velocidad

relativa.

Tabla 4.5 Intervalo de estudio de las diferentes variables de operacion en el

reformado oxidativo de etanol sobre 1% Ni/Al;O3 en RLFDZ.

Temperatura (°C) | Wea(9) | Un | Ur | S/IE | O/E

600-700 40 2 | 2,54 033|003

En todos los casos, se ha conseguido operacion estable en
aproximadamente 30 minutos de reaccion trabajando con conversion total del
etanol alimentado al igual que obtienen otros autores en rangos similares de
trabajo (Fierro y cols., 2005; Srisiriwat y cols., 2009). Peela y Kunzru (2011)
observaron que la conversion de etanol aumentaba con la temperatura y a partir
de 500 °C se mantenia conversion total, mientras que Benito y cols. (2005)
obtuvieron una conversion del 100% a temperaturas superiores a 600 °C.
Precisamente el 100% es el valor que predice el equilibrio termodindmico para
el rango de temperatura estudiado. Los resultados que se recogen a continuacion
corresponden a los valores obtenidos tras alcanzarse el estado estacionario.
Como ya se ha comentado, para todos los casos la conversion de etanol fue del
100%, por lo que no se incluye la influencia de las diferentes variables sobre

este parametro en las graficas mostradas a continuacion.
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4.4.2.1 Efecto de la velocidad relativa en la zona de reaccion

En la Figura 4.34 se muestra la influencia de la velocidad relativa en la
zona de reaccion a 650 °C y u,; = 2. La selectividad a hidrégeno (y CO)
aumenta con el tiempo de contacto (menores valores de velocidad espacial en la
zona de reaccidn), resultado que se corresponde con una menor selectividad a
etileno, que se mostraria como un producto intermedio producido por la
deshidratacion de etanol. En vista de estos resultados se decidio trabajar en los
estudios de las demas variables con un valor de velocidad relativa en la zona de
reaccion de 3; es decir, la maxima a la cual las selectividades Scons Y Scone sOn

nulas.
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Figura 4.34. Influencia de la velocidad relativa en la zona de reaccion sobre la
selectividad a los principales productos de reaccion en un RLFDZ con catalizador
1%Ni/Al,03. Condiciones de operacion: t =190 min;, T= 650 °C, u,; = 2, Wey = 20

g/zona.

A la vista de los resultados obtenidos al aumentar la velocidad relativa la
reaccion de deshidratacién de etanol adquiere importancia como reaccion
consumidora de etanol, en detrimento de las reacciones de descomposicion de
etanol y de reformado de etanol en las que también se consume el etanol, en este

caso para formar los productos de interés en el proceso de reformado oxidativo
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de etanol, es decir, H,, CO,, y ademas CO y CH,4, cuya selectividad disminuye

precisamente con el aumento de la velocidad relativa.

4.4.2.2 Efecto de la relacion O,/etanol

En la Figura 4.35 se muestra la influencia de la relacion O,/etanol
observandose un mayor valor de selectividad a H, en el caso de trabajar sin O,,
pero en ese caso la S¢oque = 18 %, mientras que en el resto de los experimentos
no hay produccion de coque. Por otro lado, al trabajar con una relacion O/E de
0,1 ademas de tenerse una menor selectividad a H,, esta favorecida la reaccion
de producciéon de etileno y etano a costa de una menor produccion de CO,.
Cuando se aumenta un poco mas la relacion O/E hasta 0,2 ya no se ve
favorecida la reaccion de deshidratacion de etanol, de hecho ya no se produce
etileno, teniendo una selectividad alta a H, y también a CO, si se compara con
los dos casos anteriores. En cambio, si se sigue aumentando la relacion
O,/etanol hasta 0,3, se produce una ligera disminucion de la selectividad a H,
comparada con el caso de 0,2. En este sentido, parece que si se introduce mas
oxigeno del necesario para la regeneracion en la zona inferior del lecho éste
termina consumiendo parte del hidrégeno producido en la reaccion. Si se hace
una comparacion de los dos casos que mejores resultados han dado (O/E=0,2 y
0,3) se observan selectividades a CO,, CH; y CO muy similares entre si con una
selectividad a hidrégeno ligeramente mayor en el caso de 0,2 por lo que se
eligio este valor de relacion O,/etanol para estudiar la influencia de las restantes

variables en RLFDZ.

Otros autores (Peela y Kunzru, 2011) observaron también para reformado
oxidativo de etanol un descenso de la selectividad a H,, CO y CH,4 al aumentar
la relacion O/E debido a las reacciones de oxidacion de estos productos para
formar CO, y H,O0, al igual que ocurre en el caso del RLFDZ con el catalizador
1%N1/Al,0;. Con el aumento en la relacion O/E, la selectividad a productos
indeseados disminuye pero la selectividad a hidrégeno se ve fuertemente

afectada. En su caso estudiaron un rango mas amplio de relaciones O/E (0-1,5)
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de ahi que se vea mas acusado el descenso de la selectividad a hidrégeno en su

Caso.

Biswas y Kunzru (2008) indicaron que a bajas concentraciones de O,, las
reacciones de consumo de CO son mas rapidas que las reacciones de formacion
de CO. A mayores relaciones O/E, la reaccion de oxidacion de CO esta
favorecida generando mayores cantidades de CO,, tal y como se observa en la

grafica de influencia de la relacion O/E sobre la selectividad.
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Figura 4.35. Influencia de la relacion Os/etanol sobre la selectividad a los principales
productos de reaccion en un RLFDZ con catalizador 1%Ni/Al;,0;. Condiciones de
operacion: t =190 min; u,; = 3, T = 650 °C; Wy = 20 g/zona. S/E= 1,5. NJE= 0,5-
O/E. W/F = 2,21 g-min/mmol.

4.4.2.3 Efecto de la temperatura

En cuanto a la influencia de la temperatura se observa en la Figura 4.36
que a la temperatura mas baja estudiada (600 °C) esta favorecida la reaccion de
deshidratacion de etanol para formar etileno, subproducto de la reaccion cuya
selectividad a esta temperatura es de 30 %, en detrimento de la produccion de
H, y CO. Al aumentar la temperatura hasta 650 °C se produce una modificacion

sustancial de la distribucion de productos, desapareciendo la produccion de
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etileno y etano, aumentando con ello la selectividad a CO y CH,4 asi como la
selectividad al producto de interés de la reaccion que es el hidrogeno. Al
aumentar hasta 700 °C la temperatura, la selectividad a CO, disminuye
considerablemente en favor del aumento de la selectividad a CO manteniéndose
la selectividad a hidrogeno que se tenia a 650 °C. En los demds experimentos se
trabaja mayoritariamente a 650 °C porque se ha visto que la selectividad a
hidrogeno es similar para 650 °C y 700 °C obteniéndose a 650 °C mayor
selectividad a CO, y menor a CO.
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Figura 4.36. Influencia de la temperatura sobre la selectividad a los principales
productos de reaccion en un RLFDZ con catalizador 1%Ni/Al;O;. Condiciones de
operacion: t =190 min; u,; = 3, Wy = 20 g/zona. O/E= 0,2. S/E= 1,5. NJJE= 0,3. W/F
= 2,21 g-min/mmol.

El aumento de la temperatura de reaccion mejora la selectividad a H, y
CO, lo que sugiere que las dos principales reacciones a temperaturas mas
elevadas son la descomposicion y reformado de etanol. El etileno solo fue
detectado a la temperatura de reaccion mas baja, cuando la deshidratacion de
etanol es preferente sobre las reacciones de descomposicion y de reformado.
Esto es, el etanol se convierte igual al 100% en las tres temperaturas pero la

reaccion que consume el etanol es distinta en funcién de la temperatura. El
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aumento de temperatura conlleva un aumento en la selectividad a CO y una
disminucion en la selectividad a CO, lo que sugiere que a temperaturas
superiores adquiere mayor importancia la reaccion endotérmica de water gas
shift inversa (RWGS) (CO,+H, — CO + H,0), es decir, que el CO, formado en
la reaccion de reformado de etanol reacciona con parte del hidrogeno formado
en esta reaccion y en la de descomposicion de etanol, para formar CO, de ahi
que no haya un mayor aumento de la selectividad a H,, ya que aunque se
produzca mas por estar favorecidas esas dos reacciones en lugar de la de

deshidratacion, también se consume mas por la reaccion de RWGS.

4.4.2 .4 Efecto de la relacion vapor de agua/etanol

El efecto de la relacion S/E constituye un aspecto muy importante para el
proceso objeto de estudio ya que los esfuerzos en el proceso de reformado
oxidativo de etanol pueden orientarse hacia un proceso adecuado que inhiba la
formacion de coque y la produccion de CO trabajando a valores de S/E tan
bajos como sea posible. En la Figura 4.37 se muestra la influencia de la relacion
vapor de agua/etanol observandose que un aumento de la relacion S/E favorece
los productos del reformado de etanol (H, y CO,), disminuyendo el etileno y el
etano, manteniéndose estos dos ultimos productos en cero para relaciones
iguales o superiores a 1,2. En este aumento de la relacion vapor/etanol, se
aprecia que a partir de S/E = 1,5 se produce una disminucion de la selectividad a
CO y a CH,4. Se han estudiado relaciones aun con todo iguales o inferiores a la
estequiométrica para reformado de etanol con vapor. Comas y cols. (2004)
también observaron que la selectividad a hidrégeno se incrementaba con el
aumento de la relacion S/E. En su caso necesitaron trabajar a valores de S/E
entre 1 y 6 mientras que en el presente caso se ha trabajado entre 0,3 y 3,
obteniéndose mejores resultados sin necesidad de trabajar con valores tan altos
de S/E. Dichos autores trabajan en lecho fijo y tienen una selectividad a coque
del 30% para S/E = 1 y del 15% para S/E = 3,3; mientras que en el presente

estudio al trabajar en RLFDZ se evita la formacion neta de coque.
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Para valores bajos de relacion S/E las reacciones de consumo de etanol
son la de reformado de etanol y la de descomposicion en las que se forman CO,
CH,4, H, y CO,, pero también en gran medida la de deshidratacion por el alto
valor de selectividad a etileno (30%) obtenido para el valor S/E = 0,3. Para
valores S/E mas altos se favorecen las dos primeras reacciones en detrimento de
la de deshidratacion, de ahi el descenso en el etileno producido hasta ser nulo
para valores de S/E = 1,2, Este descenso del etileno al aumentar la relacion S/E
se debe a que la reaccion por la que se produce el etileno, esto es, la reaccion de
deshidratacion de etanol no estd favorecida en presencia de agua (De Lima y
cols., 2008). Concretamente a partir de este valor de relacion S/E ademas de la
desaparicion de los C, se observa un descenso en las selectividades de CO y
CH,4 manteniéndose la tendencia de aumento de H, y CO,. Este comportamiento
es debido a que la reaccion de consumo de etanol mds importante para esos
valores S/E es la de reformado de etanol que produce H, y CO, en lugar de la de
descomposicion de etanol; lo que explica el aumento en las selectividades de

estos dos productos.
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Figura 4.37. Influencia de la relacion vapor de agua/etanol sobre la selectividad a los
principales productos de reaccion en un RLFDZ con catalizador 1%Ni/Al>O;.
Condiciones de operacion: t =190 min; T = 650 °C; u,» = 3, Weq = 20 g/zona. O/E=
0,2. NJE= 1,8 —S/E. W/F = 2,21 g-min/mmol.
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4.4.2.5 Comparacion de los resultados obtenidos con otros sistemas de

reaccion

Como conclusion a este apartado, se presenta en la Figura 4.38 una
comparaciéon de los resultados obtenidos en este trabajo para reformado
oxidativo de etanol en reactores de lecho fluidizado de dos zonas usando el
catalizador 1%Ni/Al,O3, y otros resultados reportados en literatura con distintos
catalizadores y sistemas experimentales. En dicha grafica se compara el
rendimiento a hidrogeno calculado segun la ecuacion 2.13 en funcion de la

relacion O,/etanol (O/E):
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Figura 4.38. Comparacion entre los mejores resultados obtenidos en el presente

trabajo y los resultados de otros autores encontrados en literatura.
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La mayoria de los autores trabajan en lecho fijo con diferentes
catalizadores principalmente basados en niquel: Srisiriwat y cols. (2009)
utilizan catalizadores de Ni/Al,O3 sin y con promotores de CeO,, ZrO, y CeO,-
Z1O,; Youn y cols. (2010) catalizadores de Ni soportados en 6xidos metélicos
estabilizados; Comas y cols. (2004) catalizadores Ni/Al,O5; Biswas y Kunzru
(2008) utilizaron catalizadores Ni-CeO,-ZrO,; Li y cols. (2011) catalizadores
Ni/ZrO,; Liberatori y cols. (2007) catalizadores Ni/Al,O; adicionando La o Ag.
Otros autores utilizan como sistema un microreactor como Peela y Kunzru
(2011) usando catalizadores de Rh, y Huang y cols. (2010) con catalizadores
Co/Al,05 y Co/Fe/Al,O3 en un microreactor de lecho fijo.

En la mayoria de los casos que se presentan en la Figura 4.38 se ha
observado desactivacion del catalizador por coque, mientras que en el RLFDZ
se consigue un sistema continuo y estable permitiendo al mismo tiempo obtener
un alto rendimiento a hidrogeno trabajando con relaciones O/E bajas en
comparaciéon con algunas de las encontradas en literatura, y también con
relaciones S/E bajas (inferiores en la mayoria de los experimentos a la
estequiométrica) como se ha visto en los resultados presentados en este capitulo
(0,3-3) mientras que en la mayoria de la literatura encontrada utilizan relaciones

S/E iguales o superiores a la estequiométrica (3-8).

Cuanto menor es la relacion O/E el sistema es mas inestable, no
autotérmico y mas facil la formacion de coque. Por esa razon se observa, en la
comparacion realizada en la Figura 4.38, que utilizando el RLFDZ se esta
consiguiendo operacion estable ain trabajando en la zona mas propensa a la
inestabilidad. Unicamente el punto correspondiente a resultados en RLFDZ con
O/E = 0 presenta comportamiento inestable, con una formacion neta de 18% de
coque en 190 minutos, como se ha indicado en el apartado 4.4.2.2. Ademas se
estan obteniendo valores de rendimiento a hidrogeno referido a etanol mas agua
muy superiores a los que obtienen otros autores en su caso trabajando a

relaciones O/E mucho mayores.
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4.5 COMPARACION DE LOS RESULTADOS OBTENIDOS CON
AMBOS CATALIZADORES EN RLFDZ

Para todos los experimentos realizados los resultados obtenidos con el
catalizador 1%N1/Al,O; han sido notablemente mejores que los obtenidos con el
catalizador (Pt/Ce0,-ZrO,)-bentonita, tanto en conversion como en selectividad.
Por un lado, la conversion alcanzada con el catalizador 1%Ni/Al,O5 ha sido del
100% en todos los casos (que coincide con la conversion de equilibrio),
mientras que para el catalizador (Pt/CeO,-ZrO;)-bentonita los valores han sido
ligeramente inferiores aunque siempre superiores al 90% para todos los casos
estudiados. En cualquier caso los resultados obtenidos con este ultimo
catalizador se han obtenido trabajando con menor relacion W/F. La diferencia
mas notable entre ambos catalizadores se encuentra en la distribucion de
productos. Mientras que con el catalizador 1%Ni/Al,0; se obtiene una alta
selectividad a hidrégeno y muy baja selectividad a etileno (incluso nula en
muchas de las condiciones de reaccion estudiadas), con el catalizador (Pt/CeO,-
Zr0,)-bentonita se obtiene una elevada selectividad a etileno (subproducto de la
reaccion) y muy baja selectividad a hidrogeno. Ademas las selectividades de
CO,, CO y CHy4 son superiores cuando se usa el catalizador 1%Ni/Al,O5. Los
resultados obtenidos indican que la reaccion predominante, si se utiliza el
catalizador (Pt/Ce0O,-ZrO,)-bentonita, es la de deshidrataciéon de etanol para
formar etileno y agua. Mientras que cuando se realiza el proceso de reformado
oxidativo sobre el catalizador 1%N1/Al,0O5 las reacciones predominantes son las
de descomposicion de etanol y la reaccion de reformado cuyos productos son

precisamente H,, CO, CH, y CO,.

A continuacién se muestran las graficas de comparacion de ambos

catalizadores en funcién de las diferentes variables de operacion estudiadas.
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4.5.1 Efecto de la temperatura
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Figura 4.39. Comparacion de la conversion de etanol y la selectividad a H, para

ambos catalizadores en RLFDZ a diferentes temperaturas. Condiciones de operacion:

uy = 3. Weye = 20g/zona. S/E = 1,5. O/E= 0,2. NJE = 0,3.
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Figura 4.40. Comparacion de la selectividad a productos carbonados para ambos

catalizadores en RLFDZ a diferentes temperaturas. Condiciones de operacion: u,; =

3. Wear = 20g/zona. S/E = 1,5. O/E= 0,2. NJJE = 0,3.
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En cuanto a la influencia de la temperatura se muestran en las figuras
4.39 y 4.40 los resultados obtenidos con ambos catalizadores en funcion de la
temperatura. Se puede apreciar que el aumento de la temperatura mejora la
actividad del catalizador (Pt/CeO,-ZrO,)-bentonita. Por el contrario, el

catalizador N1/Al,0O; mejora en la selectividad a hidrogeno.

4.5.2 Efecto de la relacion vapor de agua/etanol

En las figuras 4.41 y 4.42 se muestran los resultados obtenidos con
ambos catalizadores en funcion de la relacion S/E. El aumento de esta variable

mejora la selectividad a hidrogeno para el catalizador Ni/Al,Os.
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Figura 4.41. Comparacion de la conversion de etanol y la selectividad a H, para
ambos catalizadores en RLFDZ a diferentes S/E. Condiciones de operacion: T = 650
°C, uyy = 3. Wear = 20g/zona. O/E= 0,2. NJJE = 1,8 — S/E.
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Figura 4.42. Comparacion de la selectividad a productos carbonados para ambos
catalizadores en RLFDZ a diferentes S/E. Condiciones de operacion: T= 650 °C, u,; =
3. Wear = 20g/zona. O/E= 0,2. NyJE = 1,8 — S/E.

4.5.3 Efecto de la relacion O,/etanol
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Figura 4.43. Comparacion de la conversion de etanol y la selectividad a H, para
ambos catalizadores en RLFDZ a diferentes O/E. Condiciones de operacion: T= 650
°C, uy; = 3. Weyy = 20g/zona. S/E=1,5. NJ/E = 0,5 — O/E.

206



Capitulo 4: Reformado oxidativo de etanol

En cuanto a la influencia de la relaciéon O/E se muestran en las figuras
4.43 y 4.44 los resultados obtenidos con ambos catalizadores. Para el rango que

se compara, la influencia es muy baja.
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Figura 4.44. Comparacion de la selectividad a productos carbonados para ambos
catalizadores en RLFDZ a diferentes O/E. Condiciones de operacion: T= 650 °C, u,;
= 3. Wt = 20g/zona. S/E=1,5. NJJE = 0,5 — O/E.
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Capitulo 5: Resumen y conclusiones

5.1 RESUMEN

El trabajo realizado se enmarca dentro de la linea de investigacion que
tiene como finalidad el desarrollo de nuevos reactores cataliticos mas eficaces y
seguros en la industria quimica y se ha desarrollado en el grupo de investigacion
CREG (Catalysis, Molecular Separations and Reactor Engineering Group), en
su seccion perteneciente al Instituto de Investigacion en Ingenieria de Aragon
(I3A). En concreto, se ha estudiado la viabilidad de produccién y purificacion
de hidrogeno, para su aplicaciébn como vector energético alternativo a los
combustibles fosiles tradicionales, mediante reformado en reactores con

separacion de zonas de regeneracion-reaccion.

El reactor de lecho fluidizado de dos zonas (RLFDZ) desarrollado por el
grupo CREG posibilita la alimentacién de agente reductor (reactivo) y oxidante
(regenerador) a diferentes alturas del lecho. En dicho reactor, habitualmente el
oxigeno es alimentado junto a un gas inerte por la parte inferior del lecho de
forma que oxida el so6lido y/o quema el coque presente en esa zona (zona
oxidante o de regeneracion). Este solido, debido a su intensa mezcla
caracteristica de los lechos fluidizados, es transportado hasta la zona superior
(zona reductora o de reaccion), donde se alimenta el reactante y el solido
regenerado en la parte inferior es activo para llevar a cabo la reaccion,
perdiendo actividad a medida que transcurre la misma. El solido desactivado
circulara nuevamente a la parte oxidante, repitiéndose el ciclo y permitiendo
una operacion continua. En trabajos previos, este reactor se ha mostrado como
una alternativa muy interesante en procesos de oxidacion selectiva de olefinas
(produciéndose un gran aumento en la selectividad a productos deseados) y de
deshidrogenacion catalitica (regenerandose ‘in situ’ y de forma continua, en la
zona oxidante, el catalizador en el que se deposita coque en la zona de

reaccion).
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A lo largo de este trabajo se ha analizado la viabilidad de la aplicacion de
los reactores de lecho fluidizado de dos zonas a los procesos de reformado:
reformado oxidativo de metano con vapor y reformado oxidativo de etanol con

vapor.

Para conseguir el correcto funcionamiento del sistema es necesario que el
catalizador, ademas de tener buena actividad y selectividad para la reaccion
estudiada, presente un adecuado comportamiento fluidodinamico. Con este fin,
se han sintetizado, para llevar a cabo las reacciones citadas diversos
catalizadores. Dichos catalizadores estan principalmente basados en niquel, ya
que son los mas econdmicos aunque también los que presentan mas problemas
de desactivacién por coque en las reacciones objeto de estudio. El uso del
RLFDZ puede resultar por ello mas ventajoso que un reactor de lecho fluidizado
convencional (RLF) donde se coalimenta oxigeno y reactante por la parte
inferior. Un catalizador 1%Ni/Al,O; y un catalizador 2,5% Ni/Al,O;,
sintetizados ambos a través de un método de impregnacion a humedad
incipiente, se utilizaron para el reformado oxidativo de metano. Un catalizador
1%N1/ALLO; sintetizado por el mismo método se utilizd también para el
reformado oxidativo de etanol. Por su parte, otro catalizador (Pt/CeQO,-ZrO,)-
bentonita se prepar6 mediante un proceso de aglomeracion del catalizador
precursor Pt(1,2%)/Ce 25219750, con una arcilla (bentonita), para asi disponer
de un solido con un adecuado tamano de particula y resistencia mecénica apto
para el trabajo en reactor de lecho fluidizado. Este catalizador (Pt/CeQO,-ZrO,)-

bentonita se utilizo para el reformado oxidativo de etanol.

Con objeto de obtener informacion sobre la estructura y las propiedades
fisicoquimicas de los catalizadores sintetizados en este estudio, éstos se han
caracterizado empleando diversas técnicas: adsorcion de nitrégeno para
determinaciéon de la superficie especifica BET, analisis termogravimétrico
(TGA), difraccion de rayos X (XRD), microscopia electronica de transmision

(TEM), reduccion a temperatura programada (TPR).
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Para una mejor comprension del proceso se ha realizado un estudio
paramétrico para evaluar la influencia de las principales variables de operacion:
temperatura, velocidad relativa respecto a la de minima fluidizacién y relacion
entre caudales alimentados de los reactantes (H,O/O, y H,O/CH4 en el
reformado oxidativo de metano; y vapor de agua/etanol (S/E) y oxigeno/etanol

(O/E) en el reformado oxidativo de etanol).

Se ha llevado a cabo un estudio de la estabilidad del sistema para ambos
procesos realizando experimentos de coalimentacion en RLF en las mismas
condiciones que los realizados en RLFDZ, con el fin de comprobar si el

catalizador pierde actividad al trabajar en ambos modos de contacto.

Se ha realizado la simulacién de equilibrio termodinamico de cada una de
las reacciones estudiadas usando el programa Hysys para conocer las
conversiones y las selectividades de equilibrio para las condiciones que se
estudiaron experimentalmente. También se ha realizado el calculo de los
depositos carbonosos que se forman en condiciones de equilibrio
termodinamico para cada uno de los dos procesos considerados en condiciones

iguales a las experimentales.

Finalmente, se han comparado los resultados obtenidos en las distintas
reacciones usando el RLFDZ con los obtenidos por otros autores en distintos
sistemas de reaccion utilizando catalizadores similares a los de este estudio en

cada caso.

5.2 CONCLUSIONES

Como resumen de los resultados de esta memoria y, a modo de sintesis,
se citan en este apartado las principales conclusiones extraidas para los dos

procesos estudiados.
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Los dos catalizadores empleados en esta reaccion poseen propiedades
adecuadas para la fluidizacién y la circulacion del solido, tras seleccionar
el intervalo adecuado de tamafio de particula, asi como una buena

resistencia mecanica.

El catalizador 1%Ni/Al,O5; ha mostrado estabilidad durante la operacion
en RLFDZ pero también una baja actividad, que se ha atribuido a la baja
carga de niquel. Por ello se requiere aumentar la masa de componente
activo cataliticamente por unidad de caudal de reactivo procesado (W/F).
Para esto se prepard un catalizador con mayor carga de niquel para
realizar experimentos en RLFDZ y comprobar su eficacia en el proceso

de reformado oxidativo de metano.

El catalizador 2,5%Ni/Al,O; se ha comportado de forma estable en
RLFDZ vy, en el intervalo de las condiciones de estudio no presenta
desactivacion ni sinterizacion; obteniendo, en la mayoria de los casos,
valores de conversion de metano no muy alejados de la conversion de

equilibrio.

Para los dos catalizadores utilizados se observo, mediante analisis TEM,
formacion neta de coque en el catalizador al trabajar en RLF, mientras
que con el RLFDZ el coque neto formado fue practicamente nulo. Esta
evidencia permite explicar el proceso de desactivacion del catalizador
cuando se opera en un RLF. No se observaron evidencias de la presencia
de coque en las muestras de catalizador tras ser usado en RLFDZ pero si
en las muestras tras ser usado en RLF, predominando la formaciéon de

coque en forma de aglomerado en lugar de en forma de nanofibras.

Se ha verificado la operacion estable en el RLFDZ, frente a la pérdida
constante de actividad en el RLF para todos los casos estudiados. La
distribucion de productos también se vid influenciada por el tipo de

configuracion del reactor; obteniéndose una mayor selectividad a H, en
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el caso de RLFDZ. Este resultado se debe a que el hidrogeno obtenido
como producto en la zona de reaccion no estd en contacto con el oxidante
en fase gas, o si llega oxigeno a la parte superior es siempre menor que
en el experimento homodlogo de coalimentacion. Trabajando con el RLF
se tiene en todos los casos una selectividad a coque distinta de cero,
mientras que usando el RLFDZ no se observo formacion neta de coque.
La selectividad a CO obtenida con el modo de coalimentacion fue
inferior a la obtenida con el RLFDZ mientras que para el CO, ocurre lo
contrario, debido a que tiene lugar en mayor extension la reaccion de

Boudouard y la reaccion de combustion del metano.

e La conversion de metano se ha visto muy influenciada por la
temperatura. De hecho aumentando esta variable 100 °C (de 750 a 850
°C) se observo un aumento pronunciado de la conversion desde el 84%
hasta el 98%. Ademas consiguiendo un aumento en las selectividades a
H, y CO. Teniendo en cuenta los mejores resultados obtenidos
trabajando a 850 °C se realizo el estudio del efecto de las relaciones de

reactantes (H,O/O, y H,O/CH,) a 850 °C.

e La conversiéon de metano también se ha visto muy influenciada por la
relacion H,O/0,. Se aprecid una brusca disminucion al aumentar esta
variable, pasando de un valor de 97,4 % para baja relacion H,O/O, (= 1)
a 77% para alta relacion H,O/O, (= 4), acompafiada de un aumento
considerable en las selectividades a CO e H,. Al observar la variacion de
la conversion de metano con el tiempo para las cinco relaciones
estudiadas se constatdé una pérdida de conversion en los primeros
minutos de reaccion, que en el caso de las relaciones mdas bajas fue
practicamente nula, pero que al trabajar con una relacion H,0/O, =4 fue
muy acusada, tanto en cantidad como en el tiempo de duracion siendo a
lo largo de los primeros 90 minutos. Posteriormente a ese primer
intervalo de tiempo se observd estabilidad para todas las relaciones

estudiadas.
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En los experimentos realizados en RLFDZ con el catalizador
2,5%Ni/Al,05 se ha trabajado en un rango de relaciones H,O/CH4 muy
bajo (0,5-1,83) sin formacién de coque y con valores de conversion por
encima del 95%. Cabe destacar que aun con una relacion H,O/CH4 muy
baja (0,5), el sistema es capaz de ser estable y mantener la conversion de

metano cercana al equilibrio.

La selectividad a H, se ve muy influenciada por la relacion H,0/0O,
aumentando desde un valor de 55% hasta 79% en el rango estudiado. El

resto de variables han afectado muy poco a la selectividad a Ho.

La selectividad a CO se ha visto especialmente influenciada por la
relacion H,O/CH,; mostrando una brusca disminucion desde un valor de
81% hasta 68% debido a que tiene lugar en mayor extension la reaccion

WGS.

La variable que menos influencia ha presentado en los intervalos
estudiados ha sido la velocidad relativa, siendo resefiable la disminucion
de la conversion de metano con el aumento de la velocidad como cabia
esperar, debido al descenso de W/F y al aumento del tamafio de las

burbujas con el caudal.

Los resultados de los experimentos realizados en RLFDZ se encuentran
en una zona de alta conversion de metano y alto rendimiento a
hidrégeno, superando a la mayoria de los resultados de bibliografia en
los que se usaban catalizadores de niquel. Se han obtenido al trabajar en
dos zonas, valores de Y*Hz/(CH4+H20) entre 0,52 y 0,87 para valores de

Xcna/Xeq superiores a 0,85 para la mayoria de los casos.

Los altos valores de rendimiento a hidrogeno Y*Hz/(CH4+H20) en este
trabajo corresponden a selectividades a hidrogeno menores a las del
equilibrio. Sin embargo, las bajas relaciones H,O/CH, utilizadas respecto
a las convencionalmente usadas en el resto de trabajos encontrados en

bibliografia llevan a esos buenos resultados de Y*Hz/(CH4+H20)-
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e Se han estudiado los procesos de reformado convencional y oxidacion
parcial en RLFDZ para comparar con el reformado oxidativo de metano.
Se ha observado que el proceso de reformado oxidativo es el mas
adecuado con este modo de contacto ya que se consiguen resultados de
conversion y selectividades muy cercanos al equilibrio, sin desactivacion
neta aparente. Por el contrario, en los otros dos procesos aparte de
obtenerse valores de conversion y selectividades inferiores existe
también desactivacion: por coque (en el caso del reformado) y por

oxidacion del niquel (en el caso de la oxidacion parcial).

e Dado que el oxigeno y el hidrocarburo al trabajar con el RLFDZ se
alimentan en zonas diferentes, se reduce el riesgo de caer en condiciones

de formacion de atmosferas explosivas.

e La reaccion y la regeneracion del catalizador tienen lugar en el mismo
recipiente, pudiendo trabajar de forma mas compacta y operando en

modo continuo.

5.2.2. Reformado oxidativo de etanol

e Los dos catalizadores empleados en esta reaccion poseen propiedades
adecuadas para la fluidizacion y la circulacion del solido, tras seleccionar
el intervalo de tamafio de particula, asi como una buena resistencia

mecanica.

e Para ambos catalizadores estudiados el comportamiento estable en
RLFDZ se reproduce para todas las condiciones experimentales
estudiadas. No obstante usando el catalizador (Pt/CeO,-ZrO,)-bentonita,
se aprecia en todos los casos que el proceso estd muy desplazado hacia la
deshidratacion del etanol originando alta selectividad a etileno y baja

selectividad a hidrogeno.
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Usando el catalizador 1%Ni/Al,O; en RLFDZ se ha obtenido conversion

de etanol del 100% para todos los casos estudiados.

Se han conseguido resultados estables con los valores de vapor de
agua/etanol (S/E) estudiados y operacidon continua sin desactivacion neta
del catalizador en RLFDZ, mostrando la viabilidad de esta configuracion
de reactor para llevar a cabo este proceso; mientras que en RLF se

produce desactivacion con el tiempo.

Para los dos catalizadores utilizados se observd por termogravimetria
(TGA) formacion neta de coque al trabajar en RLF, mientras que en el
RLFDZ el coque neto formado es practicamente nulo. Esta evidencia
permite explicar el proceso de desactivacion del catalizador cuando se
opera en un RLF. La misma conclusion pudo obtenerse al realizarse un
estudio de TEM al catalizador tras su uso en reaccion, donde no se
observaron evidencias de la presencia de coque en las muestras de
catalizador tras ser usado en RLFDZ pero si en las muestras tras ser
usado en RLF. En el caso del catalizador 1%Ni/Al,O; predomina la
formacion de nanofibras mientras que en el catalizador (Pt/CeO,-ZrO,)-

bentonita predomina la formacion de coque en forma de aglomerado.

Para ambos catalizadores se aprecid también una caida significativa en la
superficie BET en el catalizador tras su uso en RLF comparado con el
usado en RLFDZ, explicable por la gran formacidon de coque observada

en TGA y TEM.

Usando el catalizador 1%Ni/Al,O; en RLFDZ se han obtenido mejores
resultados que los encontrados en bibliografia, trabajando con relaciones
S/E menores que la estequiométrica y menores que las usadas
habitualmente, y teniendo ademds una mayor formacion de productos del
reformado (H, y CO,) sin formacién de subproductos (etileno y etano).
Se ha alcanzado una operacion estable sin deposicion neta de coque a
pesar de trabajar en la zona termodinamicamente favorable a la

formacion de coque. De hecho, los valores del rendimiento a hidrégeno
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global Y*Hz/(EtOHﬂ{zo) obtenidos con el RLFDZ se encuentran en el rango
entre 0,6 y 0,9. Se han llegado a obtener valores de rendimiento a
hidrégeno en base a etanol mas agua de 0,89 (T = 650 °C; S/E=0,6; O/E
=0,2).

o La selectividad a H, se ve claramente afectada por las condiciones de
operacion. Una velocidad relativa mayor que 2 produce un descenso en la
selectividad. La temperatura Optima se encontré en el intervalo entre
650-700 °C. El incremento en la relaciéon S/E favorece los productos de
reformado de etanol con vapor (H, y CO,), disminuyendo etileno y
etano. Se han usado relaciones S/E menores que la estequiométrica para
el reformado de etanol con vapor, obteniendo una selectividad a H, de

hasta 73% y una selectividad a CO, del 50%.

¢ Se hace necesario el uso de oxigeno aunque sea una pequefia cantidad (se
ha trabajado con relaciones oxigeno/etanol muy bajas), para evitar la
formacion de coque, ya que en ensayos realizados sin oxigeno se
formaba coque (Scoque = 18%, para un t= 190min, calculado por balance

de carbono).

e La utilizaciéon del RLFDZ, con alimentacion de oxigeno en la parte
inferior del lecho para regenerar “in situ” el catalizador quemando el
coque depositado sobre €1, supone una importante diferencia respecto al
reformado oxidativo convencional en el que se quema reactivo. Asi se ha
conseguido obtener un proceso continuo con funcionamiento estable
(incluso trabajando con relaciones S/E menores a las habituales) y

elevada selectividad a hidrogeno.
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NOMENCLATURA







Nomenclatura

EPO

ESR

FCC
FR;

GHSV

Dreg
LPG
MTG
n;
Ny/E
O/E

OESR

PEM

POM

POX

Reformado autotérmico

Area bajo el pico del componente i

Cantidad de depdsitos carbonosos por cantidad de etanol de

entrada [mol depositos carbonosos/mol etanol]
Diametro de particula [pum]

Oxidacion parcial de etanol

Reformado de etanol con vapor de agua

Flujo molar [mmol/min]

Craqueo catalitico en lecho fluido

Factor de respuesta del componente 1, (Yi patrsn/ ADi, patron)
Velocidad espacial (“gas hourly space velocity”) [h™]
Altura total de lecho [cm]

Altura de la zona de regeneracion [cm]

Gas licuado del petréleo

Metanol a gasolina

Numero de carbonos del componente 1

Relacion nitrogeno/etanol

Relacion oxigeno/etanol

Reformado oxidativo de etanol con vapor de agua

Presion

Pilas de combustible de membrana de intercambio de protones

o pilas de membrana polimérica
Oxidacion parcial de metano

Oxidacion parcial
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Q. Caudal total de gases de entrada (mL(STP)/min)

Qs Caudal total de gases de salida (mL(STP)/min)

RLF Reactor de lecho fluidizado convencional (coalimentacidn)

RLFCI Reactor de lecho fluidizado de circulacion interna

RLFDZ Reactor de lecho fluidizado de dos zonas

RWGS Reaccion de water gas shift inversa

S Seccion del reactor o area transversal del lecho de catalizador
[cm’]

SBET Superficie especifica BET [m*/g]

Sco Selectividad a CO

Scoz Selectividad a CO,

Scha Selectividad a metano

Scona Selectividad a etileno

Scons Selectividad a etano

Scoque Selectividad a coque

S Selectividad a hidrogeno

S/C Relacion vapor de agua/CH, de entrada

S/E Relacion vapor de agua/etanol de entrada

SR Reformado con vapor de agua

t Tiempo [min]

T Temperatura [°C]

Uo Velocidad del gas [cm’(STP)/(cm*min)]

Upne Velocidad de minima fluidizaciéon [em’(STP)/(cm*min)]
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Nomenclatura

Umcf

Up

Wcat
W/F
WGS

WHSV

*
Y mo/cHat20)

%
Y Ho/E0H+H20)

Yi

Letras griegas

('AHcomb)
AH0q

AP

Velocidad minima de fluidizacién completa

[cm*(STP)/(cm* min)]
Velocidad superficial relativa del gas [definida como ug/u]

Velocidad superficial relativa del gas en la zona inferior del

RLFDZ (zona de regeneracion)

Velocidad superficial relativa del gas en la zona superior del

RLFDZ (zona de reaccion)

Masa total de catalizador [g]

Masa de catalizador/caudal molar de reactantes [g-min/mmol]
Water gas shift

Velocidad espacial (“weight hourly space velocity”) [h™]
Conversion de metano

Conversion de etanol

Conversion de oxigeno

Rendimiento a hidrégeno

Rendimiento a hidrogeno en base a metano mas vapor de agua
Rendimiento a hidrogeno en base a etanol més vapor de agua

Fraccion molar del componente i en los gases analizados

Calor estandar de combustion [kcal/mol]
Entalpia estandar de reaccion a 298 K [kJ/mol]

Pérdida de carga [kg/m’]
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