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Resumen

La situacion energética y medio ambiental hace que la generacién de energia mediante
sistemas basados en energias renovables tome cada vez mayor relevancia. Dentro de las
distintas energias alternas la biomasa es una gran opcidn, ya que es considerada un
recurso renovable debido a su bajo contenido de azufre y emisiones de CO,. De los
diferentes procesos que son utilizados para la conversién de biomasa, su gasificacion para
producir hidrogeno se realiza con un balance cero de carbono. El hidrégeno es un vector
energético cuya combustion es limpia, ademas de que tiene un elevado poder calorifico
debido a que su densidad energética es la mas grande de todos los combustibles.

Por esto se deben sintetizar catalizadores que maximicen la cantidad de hidrégeno
producido, los catalizadores basados en niquel son mas activos por lo que resultan
efectivos en la produccion de hidrégeno, mientras que incrementan la relacion H,/CO0, lo
que mejora la calidad del gas de sintesis.

En este trabajo se sintetizaron catalizadores de niquel soportado sobre gama alimina
(5%Ni/y-Al203), niquel y promotores de cerio y lantano soportados sobre gama alimina
(5%Ni-X%La/y Al203 y 5%Ni-X%Ce/y Al203, donde X=0.5, 1 y 2%), los cuales se
caracterizaron con las técnicas de difraccion de rayos X, absorcién atémica, determinacion
de area superficial por BET, distribucién de tamaiio de particula y microscopia de barrido
electronico.

Estos materiales se probaron en el reactor CREC-Riser Simulator. Se estudio el efecto de
las variables tiempo de reaccidon de 5,10,20,30 y 40s, relacion vapor biomasade 0.5 1y 1.5,
carga del promotor cerio o lantano para ambos con los valores 0.5, 1 y 2% en peso,
manteniendo constante la carga del niquel de 5% y el pH de sintesis de los catalizadores
con promotor de 1y 4. Los resultados indican una disminucién del area superficial de los
catalizadores impregnados con metales (114-130 m?2/g) con respecto al area del soporte
gama alimina (197 m?2/g), con respecto a los experimentos térmicos o no cataliticos, el
uso del catalizador con niquel (5%Ni/y-Al203) permitié obtener incrementos de 30% y
36%, en las fracciones mol de Hz y CO2 respectivamente. Con respecto a los resultados con
niquel, la adicion del promotor de lantano permitié obtener, en el mejor de los casos
(5%Ni-2La/y-Al203-pH1) un incremento del 9% en la fraccién mol de Hz, lo que indica el
efecto positivo de la presencia del lantano.

Por otra parte, cuando se hicieron varias inyecciones sin que se regeneraran los
catalizadores de cerio y lantano se obtuvieron resultados semejantes, lo que indica que
estos promotores no tienen mucha influencia en la estabilidad del catalizador, ya que no
se desactivaron. El uso de este tipo de catalizadores sin regenerar puede significar una
gran promesa tecnolégica ya que evitan los gastos de oxidacién y de reduccién.



El efecto de las variables tiempo de reaccion y relacion vapor biomasa (S/B), en la relacion
de H2/CH4 indica que la mayor produccién de Hz se obtiene con 30 segundos de reaccién
y S/B=1.

Para interpretar los resultados se us6 un modelo no-estequiométrico. Se ejecut6 con el
software Aspen Plus el cual consistio en un reactor de rendimiento (RYIELD) unido en
serie a un reactor de equilibrio (RGIBBS). La comparacion de los resultados del modelo
con los datos experimentales indico que el modelo describe correctamente las tendencias
de los perfiles de fraccién mol de los diversos compuestos con la temperatura, para las
relaciones S/B=1y 1.5.

La propuesta de modelos termodindmicos permite interpretar los resultados
experimentales y generar las bases de disefio de un reactor para gasificacion de biomasa.
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Nomenclatura

S/B Relacion vapor-biomasa.

748 Volumen molar.

n; Numero de moles del componente i.

G Energia libre de Gibbs.

aj; Numeros de atomo del elemento (atémico) j en un mol de moléculas i.
M Numero de elementos presentes en la mezcla reaccionante.

b; Numero total de &tomo-gramos de elemento j en la mezcla reaccionante.
; Multiplicadores de lagrange

RYIELD Reactor de rendimiento.

RGIBBS Reactor de Gibbs.

RSTOIC Reactor estequiométrico.

Acrénimos

BET Brunauer, Emmett y Teller.

SEM Microscopia de barrido electrénico.

FID Detector de ionizacion de flama.

TCD Detector de conductividad térmica.

GC Cromatografo de gases

Xi



Capitulo I. Introduccién

La energia es el motor del crecimiento, un requerimiento esencial para el desarrollo
econémico y social, siendo crucial para asegurar un adecuado nivel de vida. En la
actualidad la poblacién a nivel mundial requiere cada vez un mayor consumo de energia
para las diferentes actividades que se realizan- La mayor parte de esta energia consumida
proviene del petroleo, de la cual el 90% se utiliza como combustibles para los medios de
transporte o las centrales de energia eléctrica, y la otra parte proviene del carbén y el gas
natural. El agotamiento gradual de dichos combustibles ha llevado a considerar, la
investigacion y el desarrollo de nuevas fuentes alternas de energia como lo son: la edlica,
solar, geotérmica, hidraulica, nuclear y biomasa.

Este tipo de fuentes energéticas, aunque tienen mucho potencial, presentan desventajas
significativas y en algunos casos las tecnologias respectivas no estan adecuadamente
desarrolladas: por ejemplo para la energia edlica son necesarias altas velocidades de
viento para aprovecharla; las celdas solares no funcionan de noche; las energias
geotérmica e hidraulica s6lo pueden ser aprovechadas en lugares donde existe el recurso
natural; la energia nuclear ha sido muy controversial y a pesar de toda la tecnologia
instalada atiin representan un pequeiio porcentaje del abastecimiento al consumo global
de la sociedad. La razén mas importante del ineficiente uso de las fuentes renovables de
energia es la falta de tecnologia apropiada para su aprovechamiento en el mercado. [1!

Todo esto ha llevado a considerar a tres candidatos: bioetanol, biodiesel e hidrégeno. Se
ha encontrado que el biodiesel y el bioetanol tienen un gran potencial como combustibles
(2], ademas de que este tipo de biocombustibles pueden ser producidos a través de fuentes
renovables de energia. [3]

Por otro lado, se ha encontrado que el hidrogeno es un combustible alterno que reporta
resultados y aplicaciones favorables y que cuenta con alto poder calorifico, su ciclo de
combustion es limpio ya que tiene como unico producto vapor de agua [4], ademas es un
elemento abundante en la naturaleza.

Hidrégeno

El hidrogeno se considera un vector energético con elevado poder calorifico ya que tiene
un rendimiento energético de 122 kJ/kg, el cual es aproximadamente 2.75 veces mas
grande que aquel de los otros hidrocarburos usados como combustibles. [3]

El hidrégeno se produce a través de varios métodos, tales como: reformado de gas natural,
electroquimica (disociacién de agua en oxigeno e hidrégeno usando una corriente
eléctrica), procesos biolégicos (algas que disocian el agua en presencia de luz solar),
fotocatalisis (usando catalizadores para la disociacién del agua) y gasificacién de la
biomasa. [¢]

La produccion de hidrogeno mediante el reformado de hidrocarburos implica depender
de los hidrocarburos fésiles y esto es lo que se pretende evitar con el uso de energias
alternas. Por otra parte, el método electroquimico implica un elevado costo de energia
eléctrica. Para disminuir la formacién de productos contaminantes, se considera la
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produccion de hidrégeno a partir de fuentes sostenibles de energia, las cuales son
llamadas métodos verdes de produccién de hidrégeno. Entre las distintas fuentes
renovables de energia para la obtencion de hidrégeno, solo la biomasa puede generarlo de
forma directa. [10]

La amplia disponibilidad de biomasa ha sido reconocida, ya que tiene el potencial de
suministrar cantidades mayores de energia util con menos impactos ambientales que los
combustibles fésiles. 7]

Biomasa.

La conversion biolégica de biomasa lignoceluldsica de bajo valor aun enfrenta desafios
relacionados con aspectos econdmicos y de eficiencia. La biomasa es un hidrocarburo que
esta conformado principalmente por: carbén, hidrégeno, oxigeno, nitrégeno y minerales.
Se puede clasificar en cuatro categorias: (8]

I Cultivos energéticos. Son aquellos cuyo proposito es producir plantaciones
energéticas, las cuales comprenden: cultivos herbaceos, industriales y agricolas.
Ejemplos tipicos son el eucalipto, los sauces, los alamos, la cafa de azucar, las
alcachofas, los frijoles de soya y el algodon.

Il.  Residuos agricolas. Grandes cantidades de residuos de plantas agricolas se
producen anualmente alrededor del mundo y estas son ampliamente subutilizadas.
El residuo agricola mas comun es la cascara de arroz, la cual representa el 25% de
la masa del arroz. Otros residuos vegetales incluyen la fibra de cafia de azucar
(bagazo), cascaras de coco, de mani y de paja. También dentro de los residuos
agricolas se encuentra el estiércol como residuo animal, debido a que produce gas
de sintesis con bajo valor calorifico, el estiércol no es técnicamente factible, ya que
el combustible del gasificador tiene que ser considerado. Un ejemplo, es el estiércol
de vaca, que puede ser utilizado como un combustible suplementario mezclado con
una biomasa lefiosa, como el aserrin.

IIl.  Residuos forestales. Estos desechos incluyen los residuos de madera y tala de
arboles y arbustos. Los combustibles de madera (lefia y carb6n vegetal) provienen
de bosques naturales o plantaciones forestales, donde el combustible de madera es
la principal fuente de energia a pequeia escala en las zonas rurales, sin embargo,
es necesaria la reforestacion debido a las demandas crecientes de energia conforme
aumenta la poblacién mundial.

IV.  Residuos industriales y municipales. Estos residuos abarcan los residuos sélidos
municipales, lodos y residuos de la industria.

Existen dos formas para la producciéon de hidrégeno a partir de la biomasa: Mediante
procesos termoquimicos (pirolisis o gasificaciéon) o procesos bioquimicos, [°! donde pese a
que los procesos termoquimicos son menos selectivos y generan mayores subproductos,
su eficiencia total (energia-hidrégeno) es mas alta (aproximadamente un 52%) y su costo
de produccién mas bajo comparado con los procesos bioquimicos. [10]



Pirdlisis

La pirolisis convierte la biomasa en sélido, liquido, y gas por medio de calentamiento en
ausencia de oxigeno. Se lleva a cabo entre 400-600 °C y se puede efectuar a presiéon
atmosférica, aunque se prefieren presiones mas altas. 1%

La descomposicion de la biomasa por medio de la pirélisis se resume en la reaccion
quimica general (Ec.1):

Calor
biomasa — H, + CO + CO, + HC(yqses) + Alquitranes + coque

La piro¢lisis convierte una fracciéon significante de biomasa en liquido. Para favorecer la
producciéon de gases, especialmente de hidrégeno, es necesario alcanzar una alta
temperatura, alta velocidad de calentamiento y un tiempo grande de residencia de la fase
volatil. Ademas, tiene como desventajas: baja eficiencia, produccién de alquitran, de coque
y poca cantidad de productos gaseosos.

Gasificacion de biomasa

De los diferentes procesos utilizados para la produccién de calor y electricidad, la
gasificacion de biomasa tiene un gran potencial para producir gas de sintesis (Hz, CO) con
alto valor calorifico y alto contenido de hidrégeno. 12! La gasificaciéon es la conversion
termoquimica de la biomasa solida en una mezcla en fase gaseosa de mondxido de carbono
(CO), hidrégeno (Hz2), diéxido de carbono (CO2), metano (CH4), vapores organicos,
alquitran, vapor de agua, residuos solidos y otras especies de trazas. [13] El proceso de
gasificacion consta de tres etapas: Secado, pirolisis (Devolatilizacion), gasificacion. La
gasificacion de la biomasa es una compleja red de reacciones heterogéneas (Primarias y
secundarias). [14]

La ecuacidn 2 muestra la reaccién general para la gasificacién de la biomasa:

Cal
CyHy0, + Hy0 = Hy + CO + CO, + Hy0 + CyHym + Cs) + alquitranes =2

Otras reacciones secundarias rompen los hidrocarburos pesados en gases, como se
muestra en la Ecuacién 3, los cuales pueden ser usados como combustibles o pueden ser
reducidos.

C,Hy;, + nH,0 - nCO + (n + m)H, Ec.3

Durante la gasificacion, los gases permanentes reaccionan para dar mas productos
gaseosos, las reacciones se muestran en la Tabla 1.



Tabla 1. Diferentes reacciones que ocurren durante la gasificacién de biomasa.

Reaccién Quimica Ec. Tipo de Reaccion  AHY,, (kJ/mol)
CH,+C0, S 2C0 +2H, 4 Reformado de 247
metano en seco.
CH,+H,0 S CO + 3H, 5 Reformado por vapor 206
de metano.
CO+H,0s H,+CO, 6 Reaccién de vapor de -42.2
agua.
C+H,0S Hy, +CO 7 Reaccion 131

heterogénea de gas
de sintesis.

C+C0,s 2C0 8 Reaccion de 173
Boudouard

C+2H,S CH, 9 Gasificacion -74.5
hidrogenada

Condiciones de operacion de los gasificadores

Las condiciones de operacion desempefian un papel importante en la gasificacion de
biomasa en todos los aspectos, incluyendo la conversiéon de carbono, la composiciéon de
gas del producto y la reduccién de alquitranes. Los pardmetros mas importantes incluyen
la temperatura de gasificacion, la relaciéon de vapor/biomasa y tiempo de reacciéon. La
seleccion de estos parametros depende del tipo de gasificador. La influencia de las
condiciones de operacidn se muestra en la Tabla 2.

Tabla 2. Influencia de los pardmetros de operacidn.

Parametros de Ventajas Desventajas
Operacion
Incremento de la e Reduce el contenido de trazas e Produce una menor
temperatura y alquitranes. eficiencia energética.
e Produce una mayor e Aumenta las cenizas.

conversion y reduce el metano
en el gas de sintesis.

e Produce un incremento en el
poder calorifico del gas de

sintesis.
Incremento en la presiéon e Produce bajo contenido de e (reaunamayor
carbdn y alquitran. incertidumbre dado el
disefio limitado y la
experiencia operacional.
e Serequieren
gasificadores mas
costosos.
Incremento en la relacion e Produce menor contenidos de e Disminuye el poder
S/B trazas y alquitranes. calorifico del gas de
sintesis.




La tabla anterior indica que el parametro de operacién mas importante es la temperatura
debido a que afecta a la conversion de la reaccién quimica, en mayor proporcién que las
otras variables.

I Temperatura de gasificacion

Para lograr una alta conversion de carbono de la biomasa y un bajo contenido de alquitran,
se recomienda una temperatura de operacion alta (por encima de 800 °C) en el gasificador.
Con el aumento de la temperatura, el contenido de gas combustible, el rendimiento de gas,
el hidrégeno y el valor de calentamiento aumentaron significativamente, mientras que el
contenido de alquitrdn disminuy6 bruscamente.

Fagbemi [15] mostré el aumento en la produccién de alquitranes cuando la temperatura
subié hasta 600 °C y luego se disminuyé. A temperaturas mas altas, las reacciones
primarias fueron menos significativas y las reacciones secundarias prevalecieron. Esto
llevo a la descomposicion considerable del alquitran. La temperatura no sélo afecta a la
cantidad de alquitran formado, sino también a la composicidn del alquitran influyendo en
las reacciones quimicas involucradas en la red de reacciones de gasificacion.

Yuy col. reportaron que la produccidén de alquitran se redujo en mas del 40% cuando la
temperatura se elevo de 700-900 °C. [16] Con un aumento de la temperatura, la cantidad de
componentes que contienen oxigeno total disminuyd drasticamente. La cantidad de
aromaticos sustituidos en el primer anillo y segundo anillo también disminuyd, pero la
formaciéon de compuestos aromaticos sustituidos en el 3 y 4 anillo aumenté rapidamente.
Se report6 un aumento de casi 40% en el contenido de naftaleno en 900 °C.

Lo anterior demostrd que las temperaturas mas altas son favorables para la gasificacion
de la biomasa y a su vez, la reduccion de la aglomeracion de la ceniza requiere
temperaturas mas bajas. Esto puede limitar en la practica, temperaturas de gasificacién de
hasta 750 °C . Por lo tanto, Mahishi y Groswani [17l informaron que el hidrégeno en el
equilibrio quimico inicialmente aumenté con la temperatura, alcanz6é un maximo y luego
disminuy6 gradualmente a temperaturas mas altas.

Il.  Relacién vapor/biomasa

La relacién vapor / biomasa (S/B) o relacion de equivalencia (ER) influye fuertemente en
el tipo de productos de gasificacion. En el caso de la gasificacion por aire, una alta relacion
de S/B da como resultado una concentracion mas baja de Hz y CO, asi como un mayor
contenido de COz en el gas del producto. [18]

Por lo tanto, una alta S/B reduce el valor calorifico del gas de sintesis. El aumento de la
S/B también tiene un efecto benéfico sobre la reduccion de la formacion de alquitran dada
la mayor disponibilidad de oxigeno para reaccionar con los componentes volatiles. Este
fendmeno es mas significativo a temperaturas mas altas. Se espera que un aumento en la
relacion vapor / biomasa produzca fracciones de hidrogeno mas grandes y fracciones de
CO mas bajas como resultado de la reaccion de desplazamiento vapor de agua. Ademas, el
exceso de vapor a menudo conduce al craqueo de hidrocarburos de cadenas mas grandes
y reacciones de reformacion. [19]



Sin embargo, existe un limite superior de la relacion vapor / biomasa el cual se establece
por estequiometria de gasificacion. Exceder este limite produce un exceso de vapor en el
gas producto. La energia asociada con el exceso de vapor y las pérdidas de entalpia
resultantes de la produccion innecesaria de este vapor deben considerarse en los balances
energéticos del sistema. Tales problemas demuestran la importancia de seleccionar una
relacion 6ptima vapor / biomasa en la gasificacién de vapor de biomasa para lograr una
alta eficiencia del proceso.

III.  Presion de Operacion

Se ha observado que en la gasificacion de biomasa presurizada. Cuando se aumenta la
presion, se reducen la cantidad de hidrocarburos ligeros y alquitranes, pero, aunque la
cantidad total de alquitranes disminuye con mayores presiones, la fraccion de
hidrocarburos aromaticos policiclicos aumenta. [20]

IV.  Tiempo de residencia

El tiempo de residencia tiene una influencia significativa en la cantidad y composicion de
los alquitranes producidos. De acuerdo con Kinoshita, la fraccién de compuestos que
contienen oxigeno tiende a disminuir aumentando el tiempo de residencia. Ademas, los
rendimientos de uno y dos compuestos del anillo aromatico (excepto benceno y naftaleno)
disminuyen con el tiempo de residencia mientras que el de tres y cuatro aumenta. [21]

V. Agente gasificante

El uso de los diferentes agentes gasificantes (aire, vapor, COz, gas inerte o una mezcla),
tiene gran importancia ya que la selectividad de las reacciones que ocurren durante la
gasificacion de la biomasa varia con cada uno de ellos.

VL Catalizador

La principal funcidn del catalizador es promover las reacciones de gasificacion y ayudar a
la minimizacion de coque. El catalizador no afecta la produccion del gas, pero controla su
composicion.

VII. Tamafo de particula

El tamafio de particula tiene un papel importante, ya que cuando es pequeio, el area
superficial por unidad de masa es mayor, lo que favorece la transferencia de calor y masa
entre las particulas lo que ocasiona que la eficiencia mejore significativamente.

Tipos de gasificadores

Los gasificadores se pueden dividir en dos tipos principalmente: De lecho fijo y de lecho
fluidizado, con variaciones dentro de cada tipo. Existe un tercer tipo de gasificador (de
lecho suspendido), el cual se ha desarrollado para la gasificacidn de particulas de carbon
finamente divididas (< 0.1 — 0.4mm). Este tipo de gasificador no se recomienda para
materiales de tipo fibroso como la madera, que hace que el proceso sea inadecuado para
la mayoria de los materiales empleados en la gasificaciéon de biomasa. [22]
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Gasificadores de lecho fijo

Los gasificadores de lecho fijo son los reactores mas antiguos e histéricamente mas
comunes usados para producir gas de sintesis debido a su simplicidad en la construccion
y operacion. Sin embargo, en las dos ultimas décadas, los gasificadores de gran escalay de
lecho fijo han perdido una parte de su atractivo en el mercado industrial.

Los gasificadores de lecho fijo a pequefia escala, proporcionan una eficiencia térmica
relativamente alta y requieren un pretratamiento minimo de materias primas, por lo que
han mantenido un interés comercial, especialmente en el area de generacién de energia
local. Dependiendo de la direccion del flujo de aire, los gasificadores fijos se clasifican
como: De corriente ascendente, corriente descendente o flujo cruzado. [23]

Los gasificadores de corriente Ascendente son el tipo de gasificador mas antiguo y sencillo
(Figura 1), la biomasa se alimenta por la parte superior del reactor, mientras que el agente
gasificante, por ejemplo, oxigeno, vapor de agua o aire, se alimenta a contracorriente a
través de la seccion inferior de la unidad.

Zana de secado

Zona de

Zora de

Zona del hogar

Parilla

Zona de cenizas

Figura 1. Gasificador de corriente ascendente.

La biomasa es entonces secada por los gases calientes en su flujo ascendente. Después de
su secado, la biomasa es pirolizada. Los gases de pir6lisis son arrastrados hacia arriba por
el flujo ascendente de los gases calientes. Los alquitranes en la fase gaseosa se condensan
en labiomasa fria que desciende del reactor y salen con los gases de salida. Como resultado
se tiene un alto contenido de alquitran en los gases producidos. [24]

En los gasificadores de corriente descendente o flujo cruzado la biomasa se mueve en la
misma direccién que el agente gasificante (Figura 2).



oy o fim’ )

Figura 2. Gasificador de corriente descendente.

El reactor de corriente descendente esta compuesto por 4 secciones: a) la zona de secado,
b) la zona de pirolisis, c) la zona de oxidacién y d) la zona de reduccién. Una gran ventaja
de la corriente descendente sobre los gasificadores ascendentes es el bajo contenido de
alquitranes en el producto del gas de sintesis.

Gasificadores de lecho fluidizado

Los gasificadores de lecho fluidizado se pueden utilizar para la conversién termoquimica
de la biomasa, el lecho fluidizado es prometedor, dada su flexibilidad y alta eficiencia. La
gasificacion de lecho fluidizado se ha utilizado ampliamente para la gasificacion del carbén
durante muchos afios. Su ventaja sobre los gasificadores de lecho fijo es la distribucion de
temperatura uniforme conseguida en la zona de gasificacidn. [25] Dos tipos principales de
gasificadores de lecho fluidizado son: Los gasificadores de lecho burbujeante pueden
proporcionar una temperatura uniforme en la zona de gasificacion. Esta uniformidad de
temperatura estd en contraste con la variacidbn de temperatura significativa en
gasificadores de lecho fijo y los gasificadores de lecho fluidizado circundante.

Como alternativa, se pueden usar otros tipos de lechos fluidizados. Este es el caso de un
lecho fluidizado circulante, que es capaz de procesar grandes cantidades de biomasa, sin
embargo, esta sujeto a los desafios significativos de la atricion y la recoleccién de cenizas.

Si el lecho se encuentra en condiciones de fluidizaciéon rapida, los s6lidos son arrastrados

y recirculados (Figura 3). En estas condiciones, el contacto de gas-sélido, la uniformidad
en la temperatura y conversion es mayor que en otros regimenes de fluidizacion, como el
burbujeante. Adicionalmente, La tendencia de las particulas para aglomerarse es mucho
menor; sin embargo, la complejidad del equipo aumenta produciendo un mayor desgaste
debido a las altas velocidades de los sélidos dentro del reactor. [26]



Ciclén

Combustible

L

Cenizas

Agente gasificante Cenizas

Figura 3. Gasificador de lecho fluidizado circulante.

En la actualidad los reactores de lecho fijo parecen ser los mas adaptables para producir
gas de sintesis de bajo poder calorifico, debido a su simplicidad en la construccion y
operacion. Sin embargo, las desviaciones del equilibrio, causadas por el efecto de la
canalizacidn y zonas muertas son desventajas importantes en este disefio.

> Reactor CREC-RISER Simulator

Es un reactor de lecho fludizado a escala de laboratorio, con un volumen de 53 cms3,
disefiado para obtener informacién experimental que permita realizar estudios cinéticos
y de modelamiento. El patrén de flujo es de fluidizacién incipiente (Figura 4).

CREC Riser
Simulator

Cesta del catalizador

Catalizador

Figura 4. Patrones de flujo para el reactor CREC-RISER Simulator.

Catalizadores para la gasificaciéon de biomasa

Un catalizador para la gasificacién de biomasa debe ser estable y altamente activo,
produciendo gas de sintesis de alta calidad y sin alquitran. Algunos catalizadores que han
sido utilizados con este fin son: la dolomita, zeolita, metales alcalinos y catalizadores

basados en Ni. [27]



Los catalizadores a base de dolomita han demostrado poder reducir la formaciéon de
alquitranes, ademas de que son baratos y desechables. Pero dentro de sus principales
desventajas se encontrd que tienen poca resistencia y se desgastan rapidamente en lechos
fluidizados.

El empleo de metales alcalinos como catalizador ha permitido la disminucién de la
cantidad de alquitranes y metano, sin embargo, su recuperacion es dificil y ocurre su
desactivaciéon debido a la aglomeracion, lo que puede causar problemas operacionales en
el reactor. También se han utilizado catalizadores de alimina y hierro/alimina con una
actividad comparable a la de la dolomita.

El catalizador de Ni es uno de los catalizadores mas prometedores para la gasificacion
debido a su alta actividad de reformado. Bajo las altas temperaturas de gasificacion, que
se requieren para conseguir conversiones significativas de materia prima, puede
producirse la desactivacion de catalizadores basados en Ni, debido a la deposicion de
coque, sinterizacién y aglomeracién cristalina.

Por lo tanto, los catalizadores a base de niquel se desactivan por carbono de dos maneras:
i) A través de la encapsulacion de cristales de niquel por capas carbonosas inactivas de
material y ii) a través de la formacidén de fases de carburo de niquel.

Debido a esto, los nuevos catalizadores para la gasificacion de biomasa deben tener mayor
vida util, para prevenir la formaciéon de alquitran, el ensuciamiento de carbono y la
aglomeracidn cristalina bajo las condiciones de operacién de un gasificador. Para lograr
esto, el uso de promotores ha desempenado un papel muy importante en la minimizacion

de la formacion de alquitran y en el aumento de la estabilidad de los catalizadores de Ni.
[28]

Termodinamica de la gasificacion de biomasa

Las caracteristicas de la biomasa, tales como las propiedades quimicas y fisicas, pueden
variar ampliamente. Esta variabilidad puede tener un efecto potencial sobre las
condiciones de gasificacion y la calidad del producto. Con este fin en mente, la
termodinamica puede ser una herramienta de ingenieria muy util para evaluar la
composicion de la biomasa, la temperatura y la presiéon del gasificador, asi como la relacion
vapor/biomasa afectan a la gasificacion. A través del analisis termodinamico, se pueden
determinar los limites tedricos de las distribuciones de especies quimicas en equilibrio
quimico.

Ademas, se puede obtener la eficiencia termodinamica, el trabajo disponible de un
combustible de biomasa dado y las condiciones operativas Optimas utilizando este
enfoque. Los resultados termodindmicos son en principio independientes de la red de
reaccion, tipo de reactor y / o tiempo de reaccién.

Sin embargo, en la practica, las predicciones termodindmicas tienen limitaciones
inherentes, siendo adecuadas para procesos de gasificacion con tiempos de reaccion
largos.

En el equilibrio quimico, un sistema de reaccion logra una condicion en la que se maximiza
la entropia del sistema y se minimiza la energia libre Gibbs. Se han desarrollado dos
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enfoques para el modelado en equilibrio: a) enfoque estequiométrico y b) No
estequiométrico.[2°]

El enfoque estequiométrico requiere una reaccion definida que incorpore todas las
especies quimicas. En el enfoque no estequiométrico no se consideran los componentes
quimicos de la biomasa, la Unica entrada que se debe especificar es la composicién de
alimentacién. Este enfoque es apropiado para reacciones con mecanismo de reaccion
desconocido y flujos de alimentacién de biomasa donde las composiciones quimicas
exactas son desconocidas. [30]

El enfoque no estequiométrico esta basado en la minimizacidn de la energia libre de Gibbs
en el sistema sin especificar las posibles reacciones que tienen lugar. [311 Este método es
comun entre diferentes investigadores [3233] y es aplicable cuando se tienen sistemas de
reaccion complejos, evitando la necesidad de identificar el conjunto independiente de
reacciones. Las soluciones a las ecuaciones del modelo de equilibrio resultante se pueden
obtener utilizando diferentes algoritmos. Sin embargo, independientemente de las
diferencias en los dos enfoques, ambos producen resultados similares.

Modelos para la gasificacion de biomasa

Los modelos matematicos pueden construirse con diferentes objetivos: desde el disefio
preliminar de un equipo hasta la compleja simulacién de un proceso industrial. [34] La
simulacién de la gasificacion proporciona una mejor comprensiéon de los mecanismos
fisicos y quimicos subyacentes al proceso de gasificacién y esto ayuda en el disefio de
nuevos sistemas o en el desarrollo de estrategias de control adecuadas de unidades
existentes, para optimizar la calidad del gas de sintesis.

Los modelos ayudan a identificar la sensibilidad del rendimiento del gasificador con la
variacién de los diferentes parametros de operacién de disefio. 351 Se ha hecho una
considerable cantidad de trabajos para el desarrollo de modelos que puedan simular la
gasificacion. Estos pueden clasificarse en los siguientes grupos:

e Modelos cinéticos, estos modelos estudian como progresan las reacciones en el
reactor, dando la composicion de los productos en diferentes posiciones a lo largo
del gasificador, teniendo en cuenta la geometria y la dindmica de los fluidos.

e Modelos de equilibrio termodindmico, este tipo de modelo considera que los
calculos de equilibrio termodindmico son independientes del disefio del
gasificador, por lo que pueden ser mas adecuados para estudios de procesos sobre
la influencia de los parametros mas importantes del proceso. En el equilibrio
quimico, un sistema de reaccion esta en su composicién mas estable, una condiciéon
que se logra cuando la entropia del sistema se maximiza mientras se reduce al
minimo la energia libre de Gibbs.

Caracteristicas de los modelos de equilibrio

Dependiendo de lo complejo que pueda ser el modelo, se tienen diferentes suposiciones
con el fin de poder facilitar su elaboracion:
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Tiempo de residencia infinito, por lo que las reacciones tienen una gran cantidad
de tiempo para llevarse a cabo.

No hay formacién de compuestos intermedios en la zona de pirélisis.
Se tiene una mezcla perfecta con temperatura y presion uniformes.
Estado estacionario.

Solo las especies principales componen el gas que sale del gasificador, es decir, H,
CO, COz, CH4, H20 y N2.

El agente oxidante (aire) es suficiente para convertir todo el carbono.
Se consideran gases ideales.

El gasificador funciona isotérmicamente y a presion atmosférica.

Las consideraciones anteriores son adoptadas por algunos autores en sus respectivos
modelos. [36:37,38]

En base a lo presentado, para este trabajo se eligio el enfoque No-estequiométrico debido
a que no se requiere conocer las reacciones quimicas que ocurren durante la gasificacién
de la biomasa, ni los compuestos quimicos, inicamente la composiciéon de alimentacién.
También debido a esto se llegd a la conclusion de que es necesario sintetizar catalizadores
de niquel depositado sobre gama aliimina usando promotores de cerio y lantano para
mejorar la produccién de hidrégeno a través de la gasificacion de la biomasa y mejorar la
estabilidad del catalizador. También es necesario proponer modelos termodinamicos para
interpretar los resultados experimentales y generar las bases de disefio de un reactor para
gasificacion de biomasa.
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Hipotesis de la tesis

Los promotores de lantano (La) o cerio (Ce) depositados en el catalizador 5%Ni-y-Al20s3,
para producir 5%Ni-X%La-y-Al203 y 5%Ni-X%Ce-y-Al203, ambos materiales con
diferentes cargas de metal (0.5, 1 y 2%) produciran un catalizador con mayor actividad
catalitica que permitira incrementar la producciéon de hidrogeno a valores de fraccién mol
superiores a 0.45 cuando se realizan experimentos en el reactor CREC-Riser Simulator y
el enfoque termodindmico no-estequiométrico permitira describir los Resultados
experimentales.

Objetivos de la tesis

Objetivo general

Realizar la gasificacion de glucosa en el Reactor CREC-Riser Simulator, usando los
catalizadores de 5% niquel sobre gama alimina (5%Ni-y-Al203) con promotores lantano
(La) o cerio (Ce) con diferentes cargas, para obtener hidrégeno principalmente y otros
compuestos, e interpretar los resultados usando el enfoque termodindmico no-

estequiométrico.

Objetivos especificos

1. Sintetizar el catalizador (5%Ni -y-Al203) constituido por el soporte gama
alimina con niquel como catalizador.
2. Sintetizar el catalizador (5%Ni-X%La-y-Al203) constituido por el soporte gama

alimina con niquel como catalizador y con La como promotor, donde X=0.5,1y
2% en peso.

3. Sintetizar el catalizador (5%Ni-X%Ce-y-Al203) constituido por el soporte gama
aldmina con niquel como catalizador y con Ce como promotor, donde X=0.5,1y
2% en peso.

4, Caracterizar los catalizadores usando difraccién de rayos X, distribucion de
tamafio de particula (PSD), Microscopia de Barrido Electrénico, Absorcién
Atomica y area superficial (BET).

5. Realizar la gasificacion de glucosa en el reactor CREC-Riser Simulator, variando
larelacion de vapor a biomasa (S/B) con los valores 0.5, 1.0 y 1.5, con la relacién
de S/B de mejores resultados varias el tiempo de reaccidn con los valores 5, 10,
20,30y 40 s a600°C.

6. Establecer un modelo no-estequiométrico de equilibrio quimico
termodinamico de glucosa usando el Software Aspen Plus y proponiendo un
reactor de rendimiento en serie con un reactor de Gibbs.

7. Usar los datos experimentales obtenidos en el reactor CREC-Riser con el
catalizador Ni/La-y-Al203 para validar el modelo termodindmico propuesto e
interpretar los resultados obtenidos.
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Capitulo Il. Revisidn de Literatura

En este apartado se presentan los resultados que han obtenido diversos grupos de
investigacion para la produccién de hidréogeno mediante la gasificaciéon de biomasa.

Reddy y col.[391, encontraron que el Hz es el producto mayoritario en la gasificaciéon con
glucosa y celulosa, mientras que el CH4 es el producto mayor en la gasificacion de lignina
con agua super critica. La presencia de catalizadores mejora el rendimiento de Hz en
condiciones supercriticas.

Prasad y col. [%], realizaron la gasificacién de biomasa usando celulosa en forma de pellets.
Los experimentos se llevaron a cabo en un gasificador de corriente descendente con
pellets de 17 mm y 11.5 mm de didmetro y longitud en el rango de 10-60 mm. Los
resultados indicaron que no se puede lograr la gasificacién completa de los pellets de 17
mm debido a su poca porosidad y la presencia de gradientes térmicos dentro de ellos.

Catalizadores basados en dolomita

El uso de dolomitas (MgCO5; CaC0O3) como catalizador principal o secundario en la
gasificacion de biomasa, ha llamado la atencién debido a que es un catalizador barato que
puede reducir significativamente el contenido de alquitran. El principal problema de la
dolomita es su fragilidad, ya que se desgasta rapidamente en los lechos fluidizados, en los
cuales prevalecen condiciones de alta turbulencia. [41]

Dalai.l[*2], estudiaron catalizadores de CaO, variando la carga desde 0% a 8.9% en peso
durante la gasificacion a temperatura programada y temperatura constante. Los
experimentos mostraron que el uso de catalizadores con CaO reducen la temperatura
maxima de gasificacion (150 9C), ademas que se incrementd el carbono y el hidrégeno
producidos.

Aznar.[*3], realizé estudios paramétricos utilizando dolomita como catalizador para
degradar el alquitran, usando mezclas de residuos plasticos con aserrin de madera de pino
a flujos de 1-4 Kg/h. Las variables de estudio fueron la temperatura (750-880 °C), la
relacion S/B (0.30-0.46), la composiciéon de la materia prima y la influencia del aire
secundario alimentado. Como resultado, se obtuvo un gas con un contenido de hidrégeno
de hasta 15% en base seca y alquitran bajo. También se encontr6 que el aire adicional
reduce el contenido de alquitran en un 50%.

Recientemente se han realizado algunos estudios sobre la actividad catalitica del olivino y
la dolomita para la reduccion de alquitranes. Hu. [#4], analiz6 olivino calcinado y dolomita
calcinada como catalizadores en un reactor de lecho fijo. Los resultados mostraron que las
actividades cataliticas de los catalizadores calcinados fueron mas altas que las no tratadas.

Devi.[*3], usé un sistema similar donde observé que cuando se usa la dolomita calcinada y
el olivino no tratado a una temperatura entre 800-900 °C se incrementa la conversiéon de
alquitran. Xu y col.l[*¢], demostraron que, para la gasificacién atmosférica de la biomasa,
el Ca0 se podria usar como material para la captura del CO2, siempre que se seleccione la
temperatura apropiada (730 °C). La Tabla 3 reporta los autores que han trabajado con
catalizadores a base de dolomita y la produccién de hidrégeno obtenida.
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Tabla 3. Produccién de hidrégeno con catalizadores a base de dolomitas.

Tipo de biomasa Técnica de H: g/Kg o vol Referencia
gasificacion y mol%
Cascara de almendra Vapor 100.2 Corella y col. 147]
Racimos de frutas Vapor 133.5 Han y col. [48]
Residuos de Aceite de palma Vapor 117 Kelly y col. [49]
Racimos de frutas vacios Vapor-CaO 102 Inayat y col. [50]
Aserrin Vapor 128 Turny col. 51
Aceite de pala y polietileno Vapor-CaO 135.27 Rezay col. [52]
Aserrin de pino Vapor 49.1-79.1 Lou y col. [53]
Madera de Alerce Vapor-CaO 55-64 Pirayaty col. [54]
Madera de pino Vapor-CaO 70-78 Jakkapony y col. [55]

La dolomita, aunque tiene una adsorcién muy buena, presenta problemas de estabilidad y
deformacion a una temperatura alta, lo que afecta la gasificacion de biomasa con vapor en
lecho fluidizado.

Catalizadores basados en metales alcalinos

Los metales alcalinos (Na,K, Li, Rh, Cs y otros basados en elementos monovalentes del
grupo la) son todos altamente reactivos y electropositivos. Los metales alcalinos,
principalmente K y en menor medida Na, existen naturalmente en la biomasa y se
acumulan en las cenizas del gasificador. Estos metales alcalinos pueden tener un impacto
significativo durante la pir6lisis formando un carbén reactivo que mejora la gasificacion.
Sin embargo, la desventaja de estos catalizadores es la perdida de actividad debido a la
aglomeracion.

Sutton.[56], reporto varias desventajas en la adicién directa de metales alcalinos tales como
la dificultad y la recuperacion del catalizador, la cual es muy costosa. Mientras que Lee.[57],
encontrd que la adicién de Na2C03 durante el uso de catalizadores de niquel mejoro la
gasificacion catalitica de la paja de arroz y aumento significativamente la formacion de
gases permanentes (una conversion del 54% en peso). El uso de alimina activada como
catalizador secundario para la reduccién de alquitran proviene de su alta actividad
catalitica, comparable a la dolomita, aunque se desactiva por coque mas rapido que la
dolomita. [58]

Catalizadores a base de niquel

Entre los metales de transicidn (grupo VIII), el niquel es el mas utilizado en la industria
para reacciones de reformado de metano. Los catalizadores de niquel comercialmente
disponibles se han usado ampliamente para la gasificacion de biomasa. 59601 Aznar y col
en 1998 %% encontraron que, en las condiciones de gasificacion, los catalizadores de niquel
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son mas activos para el reformado con vapor de hidrocarburos pesados que para el
reformado con vapor de hidrocarburos ligeros, estos catalizadores promueven la reaccion
de gas de sintesis y son efectivos en la conversion de alquitranes.

La reduccién de alquitran es una caracteristica prominente del catalizador de niquel. Su
eliminacién depende de la temperatura, el tiempo de contacto, el didmetro de particula y
las condiciones del lecho. Rapagna y colaboradores. [61], sometieron la ciscara de almendra
a gasificacion con un catalizador de niquel entre 973-1093 K, el producto final obtenido
contenia s6lo 6-7 g/Nm3 de alquitran.

Li y colaboradores. [33], usaron diferentes proporciones de aserrin en presencia de un
catalizador de niquel para la gasificaciéon con aire y vapor como agente gasificante el
contenido de alquitranes se redujo de 15.1 a 0.4 g/Nm3 con un aumento en la temperatura.
Miccio y colaboradores. [69], observaron la reduccién de alquitranes de 110 a 10 g/Nm3
cuando la temperatura se elevé desde 924 K a 1099 K en presencia un catalizador de
niquel soportado sobre gama alimina.

La Tabla 4 muestra los catalizadores de Ni que han utilizado distintos grupos de trabajo
variando la temperatura y el agente gasificante.

Tabla 4. Efecto de la temperatura y agente gasificante de diversos grupos de investigacion.

Catalizador Agente Gasificante Temperatura (°C) Referencia
Ni soportado en Al y Mg Vapor 740 Aznary col. [65]
Ni Vapor 700-820 Rapagna y col. [¢¢]
Ni Vapor 750 Corella y col [62]
Ni Vapor + 02 750-780 Gil y col. [63]
Ni Vapor + aire 701-812 Liy col. 133]
Ni Vapor + aire 700-850 Kurkela y col. [64]
Ni Vapor 740-760 Gebhard y col. [65]
Ni-alimina Vapor 650-820 Miccio y col. 6]

Se observa que usando catalizadores de Niquel soportados sobre alimina es posible
trabajar con temperaturas cercanas a los 600 °C.

Los catalizadores de Ni tienen sitios activos en los que se depositan particulas de carbono,
dando como resultado el ensuciamiento y la sinterizacion de los catalizadores. Ademas,
tiene una vida util corta y es dificil de regenerar. Por lo tanto, el costo del catalizador es
alto, y afecta el costo de la gasificacidn.

Catalizadores de niquel promovidos con metales nobles

Los catalizadores de niquel pierden su actividad debido a la sinterizacion, por lo que el uso
de un promotor junto al material no solo evita la pérdida de su actividad, sino que también
mejora el rendimiento de los productos [¢7]. Nishikawa y col. usaron Pt, Pd y Rh en Ni/CeO-
Al20s3, los cuales fueron sintetizados por el método de precipitacion, impregnacion y co-
precipitacion. Se usaron estos catalizadores para la gasificacion de madera a nivel de
laboratorio y encontraron que el Pty Fe en los catalizadores promovidos producen un alto
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rendimiento en el gas de sintesis. También encontraron que el Pt muestra una actividad
catalitica similar a la del Co.

Chaiprasert y col. prepararon catalizadores mediante el método de precipitacion e
impregnacién de Pt, Fe y Co. Usaron este catalizador para la gasificacion de la cascara de
coco a 1073 K. El resultado mostro que la carga de Fe incrementa la produccién de
hidrégeno y monoxido de carbono mejorando la reaccion de vapor de agua, mientras que
el cobalto mejor6 la reaccién de metanizacién, por lo que el rendimiento de CO y H2
disminuy6.

La Tabla 5 reporta el efecto del promotor y método de sintesis de diversos catalizadores
con niquel para la gasificacion catalitica de biomasa. Se observa que se obtiene el mayor
porcentaje de gas de sintesis a través del catalizador Pt-Ni-dolomita.

Tabla 5. Efecto del promotor y el método de sintesis.

Catalizador Ni (Wt%) Técnica de sintesis Gas de sintesis Referencias
(%V)
Pt-Ni-dolomita 15 79.19
Fe-Ni-dolomita 15 Precipitaci(')n e 78.12 Chaiprasert y col. [68]
Co-Ni-dolomita 15 impregnacion 49.53
Ni/dolomita 10 67.7-69.1 Sato y col. [69]
Co-Ni/Al;03 15 Co-impregnacién 54-68 Nishikawa y col. [70]
Ni/CeO; -Al;03 4 Impregnacidn incipiente 65-82 Efika y col. [71]
Ni-Mg-Al 14 Precipitacion 52.9 Nahil y col. [72]
Laz03Ni/y-Al203 23 Precipitacion humeda 50 Jahirul y col. [73]

Modelos de equilibrio termodindmico

Alrededor del mundo diversos grupos de investigacion han propuesto modelos de
equilibrio para la gasificacion de biomasa. Por ejemplo, Galiano y col. [74], desarrollaron un
modelo de equilibrio utilizando Aspen Plus. El proceso de gasificacion fue modelado por
medio de dos reactores (RYIELD y RGIBBS). En el reactor RYIELD se simula la
devolatilizacién de la biomasa que se rompe en Hz, CO2, CO, CHs y H20. El reactor de
RGIBBS se utiliz6 para simular las zonas de oxidacién y reduccidn en los reactores de
gasificacion. También se utiliz6 un mezclador (MIXER) en el cual se introduce la corriente
de aire. Encontraron que el modelo de equilibrio termodindmico elaborado en Aspen Plus
presenté un error promedio del 15% con referencia a los productos de la gasificacion (Hz,
COgz, CO, CH4 y H20).

A. Ravikiran y col [75], elaboraron un modelo termodindamico para analizar el rendimiento
de la gasificacion de cualquier combustible que utilice oxigeno o vapor. La temperatura de
gasificacion, la cantidad de agente gasificante requerida y la composiciéon del gas de
sintesis fueron predichas utilizando Aspen Plus. El modelo se construy¢ utilizando el
reactor RYIELD para la descomposicién de la biomasa en sus componentes elementales y
el RGIBBS para el calculo del equilibrio termodindmico basado en la minimizacién de la
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energia libre de Gibbs. Los resultados obtenidos se presentaron como graficos de Van
Krevelen (H / Cvs O / C) e interpretados en base a reacciones de gasificacion simplificadas.

Por otra parte, también se han realizado modelos mas complejos para simular las distintas
etapas que ocurren durante la gasificacion de la biomasa, todos basados en la
minimizacion de la energia libre de Gibbs. Wayne y col. [76] desarrollaron un modelo en
Aspen Plus el cual considera las siguientes etapas de la gasificacion: El secado de biomasa,
la desvolatilizacién, la gasificacion de carbén y la formaciéon de alquitran y su craqueo. Para
simular un reactor de lecho fluidizado, ellos emplearon un RSTOIC para reducir el
contenido de humedad, RYIELD para la descomposicion elemental de la biomasa, RGIBBS
para el equilibrio termodinamico, RCSTR para las reacciones cinéticas y finalmente un
CYCLONE para separar los gases de los sdlidos. Los datos del modelo fueron validados con
2 conjuntos diferentes de reacciones obtenidos de la planta piloto.

Francois y col. [77] desarrollaron un modelo en Aspen Plus para la gasificacion de madera.
El modelo fue respaldado con una subrutina externa codificada por Fortran para definir
carbon, gas y alquitran y su cinética. En este modelo, la pirdélisis y la oxidacién de carbon
se describe mediante esquemas de reaccién detallados codificados en archivos Fortran
externos, en donde las reacciones secundarias del gas de pirdlisis y los alquitranes se
describen mediante leyes cinéticas. La comparaciéon de la composicion del gas de sintesis
calculada con los datos experimentales recopilados en el proceso Tunzini Nessi
Entreprises d'Equipements (TNEE) se us6 para validar este método.

Investigaciones realizadas en el CREC-UWO

En la Universidad Western, Ontario, Canada (CREC-UWO), se encuentra un grupo de
investigacion el cual trabaja en el tema de gasificacion de biomasa. Este grupo ha disefiado
y patentado un prototipo de reactor a escala de nivel laboratorio llamado CREC-RISER
simulator para realizar experimentos de gasificacidon de distintas biomasas con el fin de
obtener informacién del proceso. Han estudiado el efecto de las distintas variables
involucradas en la reaccion, tal como el tiempo de reaccion, temperatura, relacion
vapor/biomasa (S/B), relacién catalizador/biomasa (Cat/B), usando catalizadores a base
de a-Al203 y y-Al203, con diferentes promotores tales como el La o el Ce. Con los datos
obtenidos han desarrollado modelos cinéticos y termodinamicos para poder describir el
comportamiento en equilibrio.

El grupo de investigacion de la UAZ tiene una fuerte colaboracion con el citado grupo
canadiense CREC-UWO, los cuales han trabajado con compuestos modelo (glucosa,
lignina) y también con biomasa real, realizando experimentos térmicos (sin catalizador) y
usando diferentes catalizadores. En estos trabajos se propusieron modelos
termodinamicos y cinéticos que involucran balances elementales de C, H y O e
hidrocarburos hasta Ce.

Salaices y col.[’81 construyeron un modelo termodindmico para analizar el efecto de la
temperatura, tiempo de reaccion y relacion vapor/biomasa en la composicién de los
productos. Usaron glucosa (CéH1206) como compuesto modelo y encontraron una
temperatura éptima de gasificacién cercana a 700 °C con una relacién S/B entre 0.5y 0.7
g/g. Los experimentos se realizaron en el reactor CREC Riser Simulator usando un
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catalizador de Ni-Al203. También encontraron que a tiempos de reaccién mayores a 30
segundos las concentraciones de las especies quimicas producidas se encuentran cercanas
al equilibrio. El catalizador de 2.5% Ni/y Al203 se sintetiz6 mediante la técnica de
impregnacién incipiente y se realizaron experimentos de gasificacién de glucosa con
S/B=0.2, 0.4, 0.6, 0.8 y 1 a una temperatura de 700 °C con 30 segundos de reaccién para
los experimentos térmicos (sin catalizador) y un tiempo de reaccién de 5, 10, 20 y 30s para
los experimentos cataliticos.

Para el modelo termodinamico se consideraron los siguientes compuestos; Hz, CO, COz,
CH4, H20 C, C2H4, C2He C3Hs, C4H10, CsH12 y CeH14, considerando la Ec. quimica 10.

CyH, 0, + wH,0 Ec
S aH, + BCO +yCO, + YH,0 + {CH, + QC + £CyH, + nCyHy + OC3Hg + AC,Hyo + uCsHyy + vCH.
10

Posteriormente en el afio 2011 Salaices y col [15] propusieron un modelo cinético usando
celulosa como compuesto modelo, en donde las velocidades de reaccién son resultado de
la suma algebraica de las reacciones dominantes. Después en el 2014 Mazmunder y col.[7]
estudiaron la gasificacion de glucosa usando un catalizador de 20% Ni/5% La soportado
sobre y-Al203 sintetizado mediante impregnacidén incipiente en multi etapas para la carga
del niquel. Con una calcinacién posterior a 700 °C.

Este catalizador fue preparado mediante un procedimiento de multi etapas, mejor
conocida como impregnacion incipiente, se us6 y-Al203 como soporte, al cual se le fue
anadiendo el La203 usando como precursor una sal (La(NO3)5 - 6H,0), el polvo resultante
fue reducido en un reactor de lecho fluidizado a 700 °C durante 8 horas con un flujo de Ho.
Los resultados mediante BET mostraron que la y-Al203 es estable después de la

calcinacion, aunque presenta una pequena perdida del area superficial (de 193.39 m3/ ga
179.73 mg/g). Mazmunder encontr6 que la adiciéon de lantano mejora la resistencia del

soporte contra el sinterizado térmico e incrementa a 182.7 ™"/ g €l area superficial.

Se realizaron experimentos en el reactor CREC Riser Simulator a 650 °C usando una
relacion S/B de 1 g/g y un tiempo de reaccion de 20 s. Se observé que los productos
obtenidos de la gasificacion (Hz, CO, CO2 y CH4) se acercan al equilibrio conforme aumenta
el tiempo de reaccidn.

En el 2016 Mazumder y col [8%. Estudiaron los efectos de las condiciones de operacion y
construyeron un modelo termodinamico usando dos enfoques diferentes. Utilizaron como
compuestos modelo glucosa y 2-metoxi-4-metilfenol, con los cuales realizaron
experimentos sin catalizador y con el catalizador de 20%Ni-5%La203-y-Al203 el cual fue
preparado usando la técnica de impregnacion incipiente en multi-etapas. Mazumder
encontro que la composicion del Hz se increment6 del 50 al 53% para la gasificacion de la
glucosa a 700 °C.

En el afio 2018 Amanda Kuhn. y col. [8%], realizaron el estudio de la gasificacion de distintas
biomasas solidas (corteza de madera, pelles de CANMET y broza de Costa Rica
(desperdicio del café)) usando una atmosfera de CO2 y otra de gas inerte como agente
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gasificante, para poder comparar la fraccion mol de los productos obtenidos durante la
gasificacion con los diferentes agentes gasificantes. Estos resultados también se
compararon con los datos obtenidos del modelo de equilibro termodindmico, el cual se
resolvié usando el software de simulacion de procesos Aspen-Hysys.

Se encontré que la gasificacién de biomasa realizada en el CREC Riser Simulator puede
mejorarse significativamente cuando se utiliza una atmoésfera de CO2. En estas
condiciones, se aumenta la conversion de biomasa y se reduce la producciéon de
alquitranes. El uso de una atmosfera de COz reduce las emisiones de este mismo, lo que
proporciona una ventaja ambiental considerable.

La gasificacion de biomasa de tres diferentes materias primas estudiadas, bajo atmdsferas
de CO2 mostro que las fracciones molares de hidrégeno, metano, CO y CO2 estaban de
acuerdo con las predicciones del modelo de equilibrio termodinamico.

De esta revision bibliografica se desprende que es necesario proponer nuevos
catalizadores impregnados con diversos metales, para la gasificacion de la biomasa,
proponer nuevos modelos termodindmicos y trabajar con reactores que permitan obtener
informacioén cinética y termodindmica.

En esta tesis se va a realizar la gasificacion de glucosa en el reactor CREC-RISER Simulator,
usando catalizadores de niquel soportados en gama alimina (Ni-La203-y-Al203) con
promotores lantano (La) o cerio (Ce) para obtener hidroégeno principalmente y otros
compuestos, e interpretar los resultados usando el enfoque termodindmico no-
estequiométrico.

20



Capitulo Ill. Metodologia Experimental

A continuacidn, se describen las etapas que se llevaron a cabo para la realizacion de este
trabajo: la preparacion y caracterizacion de los catalizadores, realizacion de experimentos
en el Reactor CREC RISER- Simulator y la construcciéon de un modelo de equilibrio
termodinamico No-estequiométrico.

Preparacion de los catalizadores

Se prepararon catalizadores con promotor y sin promotor de lantano o cerio a diferentes
cargas de cada uno (0.5% ,1% y 2% en peso) y a dos pH (4 y 1) usando la técnica de co-
impregnacion incipiente de y — Al,05 (Catalox SSCa 5/200 Sasol) como soporte catalitico
previamente seca a 110 °C durante 12 horas. [81],

Para calcular la cantidad de niquel y el promotor que se deposité en el soporte se calculd
mediante la Ec. 11, donde se calcula la cantidad de nitrato de niquel hexa-hidratado
[Ni(NO3); - 6H,0] deseado que se disuelve en agua y que se afiade al soporte.

%Ni(Mwiwoy)s 6t,0)) (Mat,0,) Ec. 11
(MNi) (Xpureza)

M(Ni(NO3)5-6H,0) =

Donde m(yino,),-61,0) €Presenta la masa del nitrato de niquel hexa-hidratado, %Ni el
porcentaje de la carga del metal (en fraccion), M(yinos);-6H,0) €S €l peso molecular de la
sal de niquel, m,,,(,es la masa del soporte de alimina que se requiere impregnar, My; es
el peso molecular del niquel y X;,,,¢,4 €s el porcentaje de pureza del nitrato de niquel hexa-
hidratado.

La cantidad de agua que debe contener la disolucidon de niquel se calculé6 mediante la
Ecuacién 12, la cual toma en cuenta la cantidad de agua de las sales y se toma en cuenta el

3
volumen de poro por el soporte, determinado por BET (0.35 cm /g)

My, o total = Msoporte X Vporo X PH,0 Ec. 12

Para poder calcular la cantidad de agua con la que contribuye la sal hexa-hidratada
((Ni(NO3), - 6H,0) o La, Ce) se usa la Ec. 13.

%) Ec. 13

2 m
]t sal

Al final la cantidad de agua afiadida se obtiene de la diferencia entre el agua total menos la
cantidad de agua que aportan las sales (Ec. 14), esta cantidad de agua depende del tipo de
catalizador a preparar.
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My, 0aiiadida = MH,0 total — (mHZO sal-Ni T My,0sal-La T ) Ec. 14
Una vez preparada la solucidon precursora (niquel, lantano o cerio) dependiendo el
catalizador que se necesite preparar se introduce en un matraz usando una jeringa. En el
matraz se coloca la gamma altimina a vacio (50cmHg) durante media hora junto con un
agitador magnético para poder mezclar. Terminado este lapso se afade la solucion
mediante goteo en pequefias cantidades, hasta obtener una mezcla homogénea en color
(polvo color verde esmeralda). Para ajustar el valor del pH de los catalizadores se us6 una
solucion de HCl al 0.1 M.

Reduccion de los catalizadores

Después de la impregnacién se colocan 2 gramos de catalizador seco impregnado, en un
reactor de lecho fijo (Figura 5) con un flujo de hidrégeno a una velocidad espacial de 1500-
2000 h-1. El catalizador impregnado se lleva a 230 9C a una velocidad de 5 °C/min y se
mantiene a esta temperatura durante 1 hora, después se calienta a 480 °C y se mantiene
esta temperatura durante 10 horas, luego de lo cual se deja enfriar hasta temperatura
ambiente aun con el flujo de hidrégeno como se muestra en la rampa de calentamiento de
la Figura 6. [82]

Termocople
] Rrgulfador

I de flujo
énu_ﬁ T W ,
U= : 480°C
4 ' : S

0
=]
(m]

VVWWW

< Figura 6. Rampa de calentamiento utilizada para la
"L A reduccion de los catalizadores.

ﬁ-ﬂ — V

Figura 5. Esquema del equipo de reduccién.

Caracterizacion de los catalizadores

Los andlisis fisicos y quimicos se realizaron para predecir el comportamiento catalitico del
catalizador fluidizable de niquel sobre gamma alimina incluyendo las siguientes técnicas:
a) Distribucion de tamano de particula (PSD), b) BET, c¢) Microscopia de barrido
electronico d) Difraccion de rayos X, e) Absorcién atémica.
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Tamafo de particula

El tamano de particula y la distribuciéon del tamafio de particula son propiedades
importantes requeridas para asegurar la fluidizacién. Las pequefas particulas de
catalizador favorecen la fluidizacidn. Las muestras se analizaron en un equipo Mastersizer

2000. En donde se encontrdé que de acuerdo con el diagrama de Geldart (Figura 7) las
particulas fluidizables corresponden al grupo A.
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Figura 7. Clasificacién de las particulas Geldart.
Determinacion del area superficial (BET)

El area de superficie especifica es una propiedad fisica esencial del catalizador de metal
soportado involucrado en reacciones heterogéneas. Este es uno de los parametros
importantes que determinan la dispersion de los sitios activos en el soporte. La
determinacion del area superficial del soporte y los catalizadores se determin6 en un
equipo Micromeritics ChemiSorb 2720, empleando como gas de analisis una mezcla de
10% nitrogeno-helio mediante el método BET. Se utiliz6 una trampa de nitrégeno liquido
y se determinaron las isotermas de adsorcidn y areas superficiales. Antes de la
determinacion, las muestras fueron desgasificadas por treinta minutos a 280 °C.

Microscopia de barrido electrénico (SEM).

La microestructura de las superficies de los catalizadores se caracterizé por microscopia
de barrido electrénico (SEM, LYRA3 XMU, TESCAN).

Difraccion de rayos X

La difraccion de rayos X es una técnica utilizada para identificar estructuras cristalinas,
fases y tamafios de cristal. Los catalizadores antes de ser utilizados para reaccién se
caracterizaron por difraccién de rayos X, en un difractometro Siemens D500, que utiliza
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una fuente de radiacion estandar de Cu Ka, filtrada por Ni en una sefial monocromatica, a
una velocidad de corrida de 6.87s. El angulo de barrido del difractograma corresponde al
intervalo de 5 a 90° en 20. Se calculé el tamafio de cristal mediante la ecuacién de Scherrer
(Ec. 15), donde d es el diametro promedio del cristal y (8 — ;) es el ancho del pico.

g 094 Ec. 15
(B — Bo)cos®

Absorcién atdmica

Se analizaron los catalizadores que presentaron mejores resultados en cuanto a la
produccion de hidrégeno para medir la carga de los metales impregnados (Ni, Lay Ce), los
cuales se analizaron es un espectrometro de Absorciéon Atémica (Varian SpectrAA 220F).
Se realiz6 una digestion a una muestra de 0.5g, 1a cual se colocé en un recipiente plastico
de 60 ml, en agua regia (30 mld HCL y 20 ml de acido nitrico) y se dejaron reposar durante
48 h. La solucion obtenida fue medida en el equipo de absorcién y se calculo la cantidad
del metal impregnado mediante una curva de calibracion.

Experimentos en el Reactor CREC Riser Simulator

En esta seccion se describe el procedimiento para realizar los experimentos en el reactor,
la secuencia en que se realizaron, asi como las condiciones de operacion. El procedimiento
para la realizaciéon de experimentos en el Riser se reporta con mayor detalle en el
Apéndice 1.

Reactor CREC Riser Simulator

Los experimentos de gasificacion se llevaron a cabo en el reactor CREC Riser Simulator [#31,
El cual es un reactor de lecho fluidizado a escala, con reciclado interno con una capacidad
de 53 cm3que permite la carga de 1 g de catalizador. Este est4 disefiado especialmente
para evaluacion de catalizadores y estudios cinéticos bajo condiciones de lecho fluidizado.

La Figura 8 muestra el disefio y ensamblaje de los diferentes componentes del CREC Riser
Simulator, consiste en dos secciones: la carcasa superior y la carcasa inferior, las cuales
son de facil acceso para la carga y descarga del catalizador en el reactor. La parte inferior
(en donde se coloca la canastilla con el catalizador) tiene un hueco en forma de media
esfera. Dos mallas que mantienen el sélido en el contenedor, una en la parte de arriba y
otra en la parte de abajo permitiendo el movimiento del catalizador dentro del contenedor
y evitando que se salga del mismo.
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Figura 8. Vista seccional del reactor con detalles de ensamblado del contenedor del catalizador y el
rotor.

El CREC Riser Simulator opera en conjunto con otros equipos como se observa en la Figura
9, tales como: La caja de vacio, valvulas de muestreo, un temporizador, dos transductores
de presion, dos controladores de temperatura y los gases productos de la gasificacion se
analizan en el cromatoégrafo de gases.

V3 Bomba

Figura 9. Diagrama esquemadtico del Reactor CREC Riser Simulator.

La caja de vacio, un cilindro de acero inoxidable con capacidad de 1098.8 cm3 se conecta
al reactor por una valvula de cuatro puertos que permiten la conexion y aislamiento entre
el reactor y la caja de vacio. Un temporizador esta conectado a un transmisor, el cual opera
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con una valvula de cuatro puertos. El temporizador se usa para fijar el tiempo de reacciéon
para cada experimento.

El experimento inicia con la inyecciéon manual de la alimentacidn y transcurrido el tiempo
de reaccién termina, las especies quimicas (reactantes y productos) son evacuadas del
reactor a la caja de vacio a través de la valvula de cuatro puertos. El proceso de evacuacion
es instantaneo debido a la diferencia de presién entre la caja de vacio y el reactor. La
reaccion termina con la evacuacidon del reactor.

El CREC Riser cuenta con dos transductores de presion, uno para la caja de vacio y otro
para el reactor. Permiten monitorear la presiéon durante el experimento y asegurarse de
que la evacuacion del reactor es instantanea y completa. Los datos de presién del reactor
y la caja de vacio se guardan en disco de computadora usando una tarjeta personal de
adquisicion Dag. Los controladores de temperatura son usados para controlar y mostrar
la temperatura de varias partes del sistema: el reactor, la caja de vacio, la chaqueta de
enfriamiento y algunas lineas. La Figura 10 muestra el reactor cuando a) esta cerrado y b)
cuando esta desmontado. En la figura 10-b se observa las dos carcasas (inferior y superior)
del reactor en donde se coloca el contenedor con la carga del catalizador. La caja de vacio
esta conectada con dos circuitos (loops) de muestreo usando dos valvulas de seis puertos.
Donde los loops se llenan con los productos de reaccion. Esta trayectoria va de la caja de
vacio hacia la bomba de vacio y a venteo. La temperatura en la caja de vacio debe ser 200
°C para evitar la condensacion de los productos.

Figura 10. Reactor CREC Riser Simulator: a) vista frontal, b) Reactor abierto.

Experimentos de gasificacion de glucosa.

La celulosa es un polimero de glucosa con una unidad repetitiva de C4H; (05 conectada por
enlaces B-glicosidicos como se observa en la Figura 11. La celulosa es el carbohidrato
principal que constituye la biomasa. Por lo general el contenido de celulosa en la biomasa
varia de un 22.5 a un 50.3 % en peso y debido a esto la glucosa se utiliz6 en este trabajo
como compuesto modelo para la realizacion de los experimentos.
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Figura 11. Estructura de un polimero de glucosa.

Cuando se realizan experimentos con catalizador, es necesario un tratamiento de pre-
reduccion de los mismos antes de hacer el experimento, el cual consiste en pasar un flujo
de H2 por 20 min a la temperatura de trabajo (600 °C) y luego purgar el reactor con un
flujo de Ar. Después de la primera inyeccion el catalizador se debe regenerar para poder
seguirse usando antes de volver a gasificar. Dicha regeneracién consta de 2 etapas:
primero se oxida con un flujo de aire durante 15 min, luego se contintia con un flujo de Hz
durante 15 min para reducir el catalizador y finalmente se purga con Ar.

Se sintetizaron 14 catalizadores, los cuales se evaluaron en el CREC Riser. En la Tabla 6 se
reportan las condiciones usadas para cada experimento de gasificacion de glucosa, asi
como los distintos catalizadores que se usaron para la gasificacion.
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Tabla 6. Experimentos realizados y condiciones de operacion utilizadas.

Relacion S/B  Tiempo de

Experimentos No de Repeticiones T (°C) reaccion
Térmicos 4 600 1 20's
Cat 5%Ni pH1 4 600 1 20's
Cat 5%Ni pH4 4 600 1 20s
Cat 5%Ni-0.5%La pH1 4 600 1 20s
Cat 5%Ni-0.5%La pH4 4 600 1 20's
Cat 5%Ni-1%La pH1 4 600 1 20s
Cat 5%Ni-1%La pH4 4 600 1 20s
Cat 5%Ni-2%La pH1 4 600 1 20s
Cat 5%Ni-2%La pH4 4 600 1 20's
Cat 5%Ni-0.5%Ce pH1 4 600 1 20s
Cat 5%Ni-0.5%Ce pH4 4 600 1 20's
Cat 5%Ni-1%Ce pH1 4 600 1 20's
Cat 5%Ni-1%Ce pH4 4 600 1 20s
Cat 5%Ni-2%Ce pH1 4 600 1 20's
Cat 5%Ni-2%Ce pH4 4 600 1 20's

Después de terminada la gasificacién la tarjeta de datos del CREC-Riser proporciona los
datos para poder observar las curvas de presion para la gasificacion (Figura 12).

En la figura 12 se observa que la presion inicial es de 14.7 psia para el reactor y de 3.0 psia
para la caja de vacio. El incremento de presion se debe a que inmediatamente después de
que se inyecta la biomasa mezclada con el agua, ocurre su volatilizacién, lo cual produce
una mezcla de gases y se eleva la presion hasta 47 psi normalmente y se mantiene asi
durante los 20 segundos del tiempo de reaccion representados tal como se observa en la
parte superior del diagrama. Luego se abre la valvula que comunica a la caja de vacio con
el reactor, y se evacdan los gases a la caja de vacio, lo cual se manifiesta con una caida
subita de presion. Elligero aumento de la presion que se puede apreciar durante el tiempo
de reaccion se atribuye a la formacion y consumo de los productos de gasificacion, a través
de reacciones en serie y paralelo.
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Figura 12. Perfiles de presion tipicos para la gasificacién de glucosa S/B=1 y 20s de reaccién para
experimentos sin catalizador a 600 °C.

Analisis de muestras en el cromatégrafo de gases.

Para analizar la mezcla de gases producto de la gasificacion, se utilizé un cromatégrafo de
gases AT 7890A, el cual cuenta con dos columnas capilares en paralelo una CP-Molsieve
5A para gases permanentes y una CP-PoraBond Q para analisis de COz, las cuales estan
conectadas a un detector de conductividad térmica(TCD) en serie con un detector de
ionizacion de flama (FID).

La Figura 13 muestra un cromatograma tipico de gases permanentes producidos durante
la gasificacion de glucosa, donde se observan los picos cuya posicion indica los tiempos de
retencion: 2.83min para CO, 3.09 min para COz, 4.03 min para el H20, 6.06 min para el Hz,
8.00 min para el 02 y 14.36 min para el metano.
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Figura 13. Cromatograma de una muestra obtenida de gasificacion con el catalizador de 5%Ni-

2%La pH1.

Las curvas de calibracién se construyeron usando la caja de vacio del reactor CREC-Riser,
en la cual se hacia fluir el gas a analizar, para poder tomar un volumen de muestra
conocido e inyectarlo al cromatégrafo de gases.

El 4rea del pico fue medida y se correlaciono con el nimero de moles inyectados.
Posteriormente se calculé el nimero de moles con la ley gases ideales (Ec 16.)

PV =nRT Ec. 16

La curva de calibracién para el hidrogeno se presenta a continuacion (Fig 14).
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Figura 14. Curva de calibracion obtenida para el H».
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La elaboracién de las demas curvas de calibraciéon para cada compuesto identificado se
muestra a detalle en el Apéndice III.

De esta forma se han reportado los métodos de sintesis de catalizador y las técnicas de
caracterizacion de estos, asi como la realizaciéon de experimentos. En la siguiente seccién
se presentan los resultados obtenidos mediante la gasificacion de glucosa, asi como los
resultados del modelo de equilibrio termodinamico elaborado.
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Capitulo IV. Modelo Termodindamico

Para determinar si los resultados experimentales se encuentran cercanos o no a los de
equilibrio y tener capacidad de realizar un estudio del efecto de las diversas variables que
afectan a la gasificacion de la biomasa se realiz6 el calculo de los resultados de equilibrio
usando el software Aspen Plus®.

Este software permite establecer el diagrama de flujo del proceso, estimar las propiedades
fisicas y quimicas de los compuestos, asi como realizar un analisis de sensibilidad de las
variables del proceso, entre otras opciones. El principal objetivo del modelo es comparar
las predicciones de equilibrio con los datos experimentales obtenidos mediante el CREC-
Riser Simulator.

Ecuacién de estado

La eleccién de una ecuacion de estado apropiada es fundamental para el calculo correcto
de las variables termodindmicas (Volumen, Presiéon, Composicidn, etc.) de los diferentes
compuestos que se incluyen en el proceso. El seleccionar la ecuacién de estado no es algo
trivial, ya que no todas las ecuaciones disponibles sirven para todos los sistemas ni
proporcionan la misma informacion.

De todas las ecuaciones disponibles en Aspen Plus ®, la ecuaciéon de Peng-Robinson es la
mas usada para estudios que implican el procesado de hidrocarburos, tales como
tratamiento de gases, procesos de refineria o petroquimica [84. Este paquete también es
empleado en la simulacién de procesos de reformado con vapor [851,

La ecuacion de estado Peng-Robinson utilizada por el Software Aspen Plus ® es la que se
muestra en la Ec. 17

RT a 115;
Vo—b Vo (Vi —b) + bV, — b)

En donde, P representa la Presion del gas, T la temperatura y R la constante de los gases,
mientras que 1}, el volumen molar. Los parametros a y b se calculan empleando las Ec 18-

22
a = E E xin(aiaj)O.S(l - kl]) ]i:g
i

P =

k.(?’) Ec.

L
K;; = kl.(jl) + kl.(jz)T + T} 19
a; = f(T; Tci; Pci» wi) Ec.
20
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i

b; = f(Tci» pci) Ec.
22

La base de datos de propiedades (Aspen Plus ® Property system) contiene un gran
numero de coeficientes binarios k;; para las parejas de componentes, incluyendo Oz, Nz,
COg, Hz, etc. Estos parametros se seleccionan automaticamente cuando se elige el método
de Peng-Robinson como ecuacion de estado.

Simulacion de la biomasa

En Aspen Plus ® el proceso de gasificacion de glucosa con agua implica dos fases. Los
gases y liquidos se simulan de la misma forma. Cuando se introducen la biomasa que se va
a considerar durante la simulacion, el usuario debe determinar si estos seran liquidos y
gases convencionales (Conventional), solid (s6lidos convencionales) o non-conventional
(sélidos no convencionales). En el caso de los s6lidos no convencionales, es indispensable
especificar qué modelo de propiedades debe emplear el simulador.

La simulacién de este proceso se realiza empleando una serie de equipos: Un reactor
RYIELD (reactor de rendimiento) que se utiliza para descomponer la biomasa en sus
elementos/moléculas constituyentes. En este tipo de reactores es necesario definir
valores de rendimiento masico para poder calcular la masa de cada producto a la salida
del reactor en funcién de la masa inicial. Estos elementos/moléculas son alimentados a
un RGIBBS (reactor de Gibbs) junto con el agente gasificante (H20). La Figura 15 muestra
el acomodo de los reactores empleados para la simulacion del proceso de gasificacion de
la biomasa.

RYIELD

RGIBBS

Figura 15. Diagrama de flujo del modelo desarrollado en Aspen Plus.
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Minimizacion de la energia libre de Gibbs

El método de la minimizacion de la energia libre de Gibbs es una técnica empleada para
obtener el equilibrio termodinamico de sistemas con multiples especies y fases. Este
método se usa para obtener el equilibrio cuando se desconocen todas las reacciones
quimicas que intervienen en el proceso, como es el caso del reformado con vapor [8¢]. La
metodologia que se describe a continuacién es semejante a la que emplea el reactor
RGIBBS.

La energia libre de Gibbs es una funcién de estado termodindamica. Habitualmente no se
representa como un valor absoluto, si no mediante la variaciébn de energia que
experimenta un sistema termodinamico dado, a presiéon constante, como se observa en la
Ec. 23 donde AH es la variacién de la entalpia y AS de la entropia del sistema
termodinamico estudiado.

AG=AH—T-AS Ec. 23

Esta ecuacién establece la espontaneidad de las reacciones quimicas. Si una reacciéon
presenta un AG < 0, la reaccién ocurrira de manera espontanea; mientras que cuando
AG > 0 la reaccion opuesta sera espontanea. Cuando AG = 0 se considera que el sistema
se encuentra en el equilibrio termodinamico. Esta condicion es la que permite realizar el
calculo de las condiciones de equilibrio para un sistema mediante la resolucion de un
problema de minimizacién. Dado un sistema isotérmico e isobarico con N fases (NF) y N
componentes (NC), la energia libre de cada fase (g*), resulta en la EC. 24

NF NF NC EC
G=angk=z<2n£‘>gk 24
k=1

k=1 \i=1
En donde nf es el nimero de moles del componente i en la fase k. La Ec. 24 se puede
reformular empleando el potencial quimico de un estado de referencia (1)) y la fugacidad
de cada compuesto en cada fase (ﬂk), para obtener la Ec. 25

NC NF fk Ec.
G=Zan<,u?+RTlnfL0> 25
i=1 k=1 i

Para obtener el estado de equilibrio del sistema, solo se necesita resolver el problema de
minimizacién de la Ec. 25 ya que en el punto en el que la funcién sea minima, AG = 0, lo
que indica que se ha alcanzado el equilibro termodinamico. Una mayor descripcion y
procesos algebraicos del proceso de minimizacién se reporta en el Apéndice II-A para
procesos homogéneos y Apéndice II-B heterogéneos.
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Consideraciones termodinadmicas del modelo

En esta tesis, se desarrollé un modelo de equilibrio termodindmico no estequiométrico
utilizando el software de simulacién de procesos Aspen-Plus. Las entradas para la
alimentacién al modelo se basan en las siguientes consideraciones:

e El gasificador funciona isotérmicamente bajo condiciones de estado estacionario,
las cuales se consideran en un gasificador de lecho fluidizado.

e Los principales productos de gasificacion son: hidrégeno, monoéxido de carbono,
dioxido de carbono, metano y vapor de agua.

e Otros elementos presentes en la biomasa tales como el azufre y el nitr6geno no se
consideran debido al tipo de biomasa utilizada.

e Sesupone que las particulas de biomasa son lo suficientemente pequefias, de
modo que las limitaciones de transporte de masa y calor pueden despreciarse.
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Capitulo V. Discusién de Resultados

En esta seccion se reportan y se discuten los resultados de caracterizacion, asi como los
resultados de composicion obtenidos de los experimentos térmicos y cataliticos para la
gasificacion de glucosa. Finalmente se presenta una comparacidon entre los datos de
equilibrio predichos por el modelo y los resultados experimentales para cada compuesto.

Caracterizacion de los catalizadores

En esta seccion se presentan los datos obtenidos de la caracterizacion, de los 3
catalizadores que presentaron mejores resultados para la produccién de hidrogeno.

Distribucién del Tamafio de Particula (PSD)

La Figura 16 muestra el tamafo de particula promedio obtenido para los diferentes
catalizadores. El rango principal se encuentra entre 64-82 um, con un valor promedio de
73 um. Este tamafo de particula es adecuado para que se lleve a cabo el proceso de
fluidizaciéon en el reactor que corresponde al grupo A de la clasificacién Geldart [87],
Comparando con los valores que se reportan en la hoja de datos del proveedor (60 — 150
um), la disminucién en el tamafio de particula se puede atribuir a que después de la
sintesis del catalizador, el tamafio de particula se reduce, probablemente por atricion.

10

Porcentaje %

0+
0O 10 20 30 40 50 60 70 8 90 100

Tamafio de particula pm

Figura 16. Distribucién de tamano de particula.
Determinacion del area superficial (BET)

La Tabla 2 reporta el area medida por el método BET para tres catalizadores soportados
sobre y-alimina usando adsorcién y desorcién de Nz. Los catalizadores reportados son los
que obtuvieron mejores resultados de los 14 materiales estudiados, en cuanto a la
produccion de hidrogeno.
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Tabla 7. Area superficial para los catalizadores sintetizados.

Catalizador Area (m2/g)
v-Alumina 197
5% Ni pH 4 126
5% Ni 2 % Ce pH 4 130
5% Ni 2 % La pH 1 114

Se observa que los materiales con La y Ce como tienen una disminucion del area superficial
con respecto a la gama alimina sin metal (197 m?/g). Para el catalizador con 5% Ni hay
una reduccién hasta 126 m2/gy al agregar lantano se reduce ain mas hasta 114 m2/g. Lo
anterior ocurre probablemente por la obstrucciéon de los poros de la alimina con los
metales depositados.

Microscopia de Barrido Electrénico (SEM)

La Figura 17 muestra las micrografias de las particulas obtenidas con el equipo SEM.

100 pm

Figura 17. Micrografias SEM para el catalizador de 5%Ni-2%La/y-Al203 a) 200 um, b) 10 um, c) 50
pmyd) 5 pum (pH = 1).

En la Figura 17 se puede observar que las particulas del catalizador tienen una forma
esférica.

Difraccién de Rayos X (XRD)

En la Figura 18 se reportan las fases identificadas en los tres catalizadores con mejores
resultados, usando el difractograma con XRD.
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Figura 18. Difractogramas de rayos X para 3 catalizadores: A Ni, ® »-Al>03 y m NiAl;0,.

Se observan los picos caracteristicos de Ni a 20=43.9 y 51.2, y-Al203 a 26=39.8, 46 y 67 y

NiAl204 a 206=36.9, 44.9 y 65.3 acorde con el programa QualX y su correspondiente base
de datos [88],

No se detect6 la presencia de NiO ya que no se observan picos a valores de 20=43 y 63.
Usando la Ec. 15, se encontré que el tamafio promedio de cristal es de 40 nm para los
catalizadores reportados en la Figura 18.

Absorcion Atémica

La Tabla 8 muestra los porcentajes tedricos y experimentales de los metales impregnados
sobre el soporte obtenidos con el equipo de Absorcién Atémica.

Tabla 8. Porcentaje de Ni, La y Ce para 3 catalizadores.

Catalizador % de Niquel % de Lantano
5% Ni pH4 3.99 -
5% Ni-2% La pH1 3.22 1.6
5% Ni-2% Ce pH1 4.53 -

Se observa que para todos los casos una cantidad de metal detectada experimentalmente
que es inferior a la calculada tedricamente con una concordancia aceptable.
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Composicion de los productos de la gasificacion

Los experimentos se realizaron en el CREC-Riser Simulator, con una relacién
vapor/biomasa (S/B por sus siglas en ingles) de 1 g/g con un tiempo de 20 s de reacciéon
a una temperatura de 600 °C.
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0.3
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o | | ] HE = ]

No catalitico Cat 5Ni pH1 Cat 5 Ni pH4
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Figura 19. Composicién de los productos empleando catalizadores de niquel al 5% en peso pH4 y
pHL.

La Figura 19 reporta las fracciones mol de cada producto de la gasificaciéon de glucosa,
obtenidos con los catalizadores con solo 5% niquel pH 1 y 4 y sin catalizador. Se observa
que los catalizadores de niquel incrementaron la produccidn de hidréogeno en un 30% y de
CO2 en un 36% con respecto a los experimentos no cataliticos, lo que indica, el efecto
positivo del niquel en la produccion de hidrégeno y en la oxidacién total.

Adicionalmente se observa que la adicion de niquel disminuye las producciones de CO Y
CHa4, por lo cual se inhibe la oxidacién parcial. Los mejores resultados en producciéon de
hidrégeno y oxidacion total se obtienen con el catalizador de 5%Ni/y-Al203 pH4 y de esta
forma se confirma que el pH también afecta a la eficiencia del catalizador.

Catalizadores con Ni-La
La Figura 20 muestra los resultados obtenidos de la fraccién mol para los productos

obtenidos de la gasificacion de glucosa. Se puede observar que el catalizador que permite
obtener la mayor fraccion mol para el Hz es el que contiene 2% La a un pH=1.
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Figura 20. Fracciones mol de los productos con los diferentes catalizadores con5% niquel y
diferentes cargas de lantano y valores de pH.

En esta figura se observa que el pH de preparacién del catalizador no tuvo mucha
influencia en las fracciones mol de los productos de la gasificaciéon. Con los catalizadores
sintetizados a pH1 se obtuvo el mayor valor de la fraccién mol de hidrégeno con el material
5%Ni-2%La/y-Al203 y la produccion de CO:2 reporto alguna oscilacion. Los otros
compuestos no tuvieron mayor efecto.

Para los catalizadores sintetizados a pH4 la fraccién mol de hidrégeno vario un poco. La
fraccion mol del CO2 es menor a bajas cargas con respecto a la reportada a pH1, pero se

incrementa con la carga de lantano. A su vez para el metano, la fraccion mol oscila
ligeramente.

La Figura 21 muestra mas detalle de los resultados del hidrégeno.
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Figura 21. Perfil de fraccion mol de hidrégeno a partir de catalizadores con niquel y lantano y cerio
usando diferentes cargasy pH.
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Se observa que la fraccién mol obtenida en los experimentos térmicos es 0.48, después de
que se agrega el 5% de niquel, las fracciones mol son distintas para pH=1 y pH=4, siendo
mayor para pH=4. Esto indica que el pH de la sintesis de estos catalizadores afecta la
produccion de hidrégeno ya que a un pH acido se incrementan la cantidad de sitios acidos
en donde se pueden llevar a cabo las reacciones de gasificacidn, lo que incrementa la
producciéon de hidrégeno. Al agregar 0.5% de lantano, los valores de pH 1 y 4
practicamente no afectan la produccién de hidrégeno, ya que se obtienen las mismas
fraccion mol, pero estos valores son casi iguales al valor obtenido con el catalizador de 5%
Ni a pH1, lo que indica que en este caso la adicién de lantano afecto muy poco la fraccion
mol de hidrégeno.

Al agregar 1% de lantano, de nuevo los valores de la fraccién mol son casilos mismos entre
si, para los valores de pH 1 y 4, pero mayores con respecto a aquellos de 0.5% de lantano.
Esto indica un efecto positivo moderado del incremento de la carga de lantano.

Sin embargo, al agregar 2% de lantano, se obtienen diferentes fracciones mol con los
valores de pH 1 y 4. Con el catalizador 5%Ni-2%La/y-Al203 pH1 se obtiene la maxima
fraccion mol, lo que indica que en este proceso afecta el promotor lantano, su cantidad y
el valor del pH para la sintesis de este. Con respecto a la fraccién mol obtenida con los
catalizadores que contienen Cerio, se observa que en términos generales y para todos los
casos, la produccién de hidrogeno es inferior a la obtenida con los catalizadores que
contienen lantano. También se observa que el pH de la sintesis del catalizador y la cantidad
de cerio afectan las producciones de hidrégeno, lo cual se puede observar de mejor forma
en la Figura 22.
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Figura 22. Fraccién mol de hidrégeno obtenida con catalizadores 5%Ni con La, Ce a diferentes
valores de pH.

En sintesis, la produccion de hidrégeno es afectada por el niquel, el porcentaje del
promotor y pH de la sintesis del catalizador siendo los catalizadores a pH1 los que
obtienen mejores resultados para la fraccion mol de hidrogeno.
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Catalizadores con Ni-Ce

La Figura 23 presenta las fracciones mol de todos los compuestos obtenidos con los
catalizadores que contienen Ce como promotor.
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Figura 23. Fracciones mol de los compuestos H,, CO, CO;y CH4 obtenidas con los catalizadores que
contienen Ce.

Se observa que la producciéon de hidrogeno para todos los casos tiene un valor de
aproximadamente 0.63 y esta es afectada ligeramente por la cantidad de Ce, obteniéndose
menores fracciones mol de hidrégeno para los catalizadores a pH4. El COz2 si es afectado
por la presencia del niquel, ya que se observa un incremento de 38% con respecto al
experimento térmico. Una vez que se agrega niquel, la produccién de CO2 practicamente
ya no es afectada ni por el Ce ni por su cantidad, ni por el pH de la sintesis. Esto indica que
el Ce no favorece a la oxidacion total.

El CO y el CHs tienen comportamientos semejantes ya que su produccion disminuye
cuando se usan catalizadores y luego se mantiene practicamente constante. Lo anterior
indica que el Ce disminuye levemente la oxidacidn parcial.

La Figura 24 presenta el efecto del pH y del tipo de promotor en la producciéon de
monoxido de carbono.
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Figura 24. Fraccién mol de CO obtenida con catalizadores 5%Ni con La, Ce a diferentes valores de
pH.

Se observa un efecto moderado del tipo de promotor, del pH y de la carga del promotor,
ya que con cargas de 1% y 2% se observa pequefios incrementos con respecto al 0.5%. La
mayor produccion se reporta para el catalizador 5%Ni-0.5%La a pH4. Por lo anterior, la
oxidacion parcial no es afectada significativamente por las variables mencionadas.

La Figura 25 presenta el efecto del pH y del tipo de promotor en la produccion de diéxido
de carbono.
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Figura 25. Fraccién mol de CO; obtenida con catalizadores 5%Ni con La, Ce a diferentes valores de
pH.

En términos generales el tipo de promotor afecta a la produccion de COz, con exencidn del
caso cuando se usa el 1% de carga del metal y en unos casos el La reporta mayor

produccion y en otros el Ce. Para la carga de 1% el valor del pH y el tipo de promotor no
afecta significativamente la produccion de COo.
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La Figura 26 muestra los valores de las fracciones mol de metano para los catalizadores
de Lay Ce.
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Figura 26. Fraccién mol de CH, obtenida con catalizadores 5%Ni con La, Ce a diferentes valores de
pH.

En términos generales el tipo de promotor afecta casi en todos los casos. El valor del pH
también afecta y a pH1 para el 2% del metal se reportan los maximos valores, lo que
indica que la carga de metal también afecta en la produccion de metano. En sintesis, el
catalizador con 5%Ni-2%La-y-Al203 reporta la mayor produccion de H.

Estudio de estabilidad de los catalizadores

Se realizaron experimentos considerando las 2 etapas en la regeneracion del catalizador
para poderse usar durante la gasificacién, que son la oxidaciéon con flujo de aire y la
reduccion con hidrégeno. Cuando se tiene un nuevo catalizador, antes de utilizarse para la
gasificacion de la biomasa se oxida con un flujo de aire, después le sigue un flujo de
hidrogeno y finalmente antes de comenzar el experimento se hace pasar un flujo de argon.

La oxidacion con aire se realiza para obtener el 6xido de Niquel (Ni203), Oxido de La
(La203) y el Oxido de Cerio (Ce02). La formacién de 6xidos disminuye la actividad catalitica
del catalizador en cuanto a la produccién de hidrégeno y por eso es necesario eliminarlos.
La regeneracidon con hidrogeno se realiza para obtener la fase metalica de todos los
metales presentes en el catalizador (Ni, La y Ce), y esto es necesario ya que el niquel

cuando se encuentra en forma metalica favorece el rompimiento de los enlaces C-C y C-H.
[89]

A continuacion, se presenta los resultados obtenidos para los 3 catalizadores que
presentaron la mayor fracciéon mol de hidrégeno obtenida, donde: a) Los catalizadores no
se regeneran, es decir, se omiten la oxidacién con aire y la reduccién con hidrégeno y b)
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Solo se considera la etapa de oxidacion para observar el cambio en la composicién de los
productos.

Catalizadores de niquel

En la Figura 27-a se reportan los perfiles de fraccion mol contra el nimero de inyecciones,
de Hz, CO, CO2 y CH4 cuando el catalizador no se regenera, mientras que la figura 27-b
reporta los perfiles de los compuestos, pero con la diferencia que entre cada inyeccién se
oxida el catalizador haciendo pasar un flujo de aire.
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Figura 27. Comparacién de estabilidad de los catalizadores para los diferentes compuestos
obtenidos durante la gasificacién: a) Sin regeneracién y b) Sélo oxidado.

De acuerdo con la Figura 27-a los catalizadores de niquel presentaron una fraccién mol
promedio de hidrégeno de 0.70 cuando la gasificacion se realiza de manera normal, esto
es cuando se oxida y se reduce el catalizador. Algo semejante ocurre con los otros
compuestos.

En la Figura 27-b se observa que usando el catalizador nuevo(es decir, después se ser
sintetizado y reducido con hidrégeno) se obtiene una fraccién mol de 0.7, luego el
catalizador se regenera con aire, se realiza la segunda inyeccién y la fraccién mol
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desciende hasta 0.52(una disminucién del 25%), de nuevo se regenera el catalizador con
aire, se realiza la tercera inyeccion y asi sucesivamente hasta las sexta inyeccion pero ya

no se recupera el valor original de 0.70 debido a que el maximo valor que se consigue es

de 0.60 (una disminucién del 14%).

Lo anterior indica una gran promesa tecnolégica ya que al parecer el catalizador sin
regenerar es eficiente, estable y no se desactiva, lo que evita los gastos de oxidacion y de
reduccion.

Catalizadores de niquel 2% La

En las figuras 28-a y B se describen los resultados obtenidos con el catalizador que
contiene lantano. La Figura 28-a presenta el efecto del catalizador no regenerado en la
fraccion mol de todos los productos de la gasificacion y la figura 28-b presenta el efecto
del catalizador oxidado sobre la fraccién mol de los productos de la gasificacion.
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Figura 28. Comparacion de estabilidad de los catalizadores para los diferentes compuestos
obtenidos durante la gasificacién: a) Sin regeneracién y b) Sélo oxidado.
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De acuerdo con la Figura 28 cuando el catalizador de 5%Ni-2%]la/y-Al203 no es regenerado
la fraccion mol de hidrégeno practicamente se mantiene constante y esta es una tendencia
muy semejante a los resultados obtenidos con el catalizador con 5%Ni /y-Al203. Lo
anterior indica que los catalizadores de niquel sobre gama alimina son estables y una vez
que se agrega lantano, éste tiene poco efecto en la estabilidad del catalizador.

De acuerdo con la Figura 28-b, cuando se usa el catalizador de niquel y 2% de lantano a
pH1 (5%Ni-2%]la/y-Al203) tinicamente oxidado con aire, la fraccion mol de hidrégeno
disminuye un 27% al compararse con la fraccion mol de 0.7 obtenida durante una
gasificacion con catalizador fresco. Con lo que se puede inferir que el lantano no tiene
mucha influencia en la estabilidad del catalizador, pero si en la produccién de hidrégeno.

En la Figura 29 se presenta una comparacién de los resultados obtenidos en los
experimentos con el catalizador 5%Ni y con el catalizador 5%Ni-2%La después de
efectuar 6 inyecciones sin regeneracion del catalizador.
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Figura 29. Perfiles de fraccién mol de todos los compuestos para diferentes inyecciones. a)
catalizador de 5%Niy b) catalizador 5%Ni-2%La.

Se observa que los perfiles de hidrégeno usando los catalizadores 5%Ni y 5%Ni-2%La
son muy semejantes comparando las figuras 29 a y b. De igual forma comparando los
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perfiles de los compuestos CO, CO2 y CH4 también son semejantes entre ellos. Lo anterior
indica que la presencia de promotor tiene poco efecto en la estabilidad del catalizador.

Catalizadores de niquel 2%Ce

Las figuras 30-a y b reportan respectivamente las fracciones mol de los compuestos

cuando se uso catalizador de 5%Ni-2%Ce/y-Al203 sin regeneracién y con oxidacién con
aire.
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Figura 30. Comparacién de estabilidad de los catalizadores para los diferentes compuestos
obtenidos durante la gasificacién: a) Sin regeneracién y b) Solo oxidado.

En la Figura 30-a que reporta los resultados con el catalizador sin regenerar, se observa
una oscilaciéon en la fracciéon mol del hidrégeno, alcanzando méaximos superiores de 0.75,
mientras que las composiciones de los otros compuestos se mantienen practicamente
constantes después de cada inyeccidn.

En la Figura 30-b la fraccién mol de hidrégeno desciende un 18% después de la segunda
inyeccion con respecto a los resultados de la primera inyecciéon y en las posteriores
inyecciones ya no se recupera el valor original. De nuevo, para el caso del cerio, se presenta
una tendencia semejante a la reportada para el lantano. Al parecer no es necesario oxidar
el catalizador con aire
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El catalizador de niquel con 2% de Cerio a pH 4 es el que presento una mayor disminucién
en la fraccién mol de hidrégeno, ya que disminuy6é un 18% cuando solo se oxido el
catalizador y hasta un 19% cuando el catalizador no es regenerado.

De los catalizadores sintetizados se selecciond el catalizador de 5%Ni-2%La/y-Al203 pH1
que presento mejores resultados para la produccion de Hz y se variaron ciertas
condiciones de operacion, como lo son el tiempo de reaccion (5, 10, 20, 30 y 40s), relacion
vapor/biomasa (0.5, 1y 1.5 g/g).

Efecto del tiempo de reaccion y la relacion vapor/biomasa

En base a los resultados obtenidos se varié el tiempo de reaccion y las relaciones vapor
biomasa para el catalizador de 5%Ni-2%La/y-Al203 el cual presento la mayor fraccién mol
de hidrégeno. La Figura 31 presenta el efecto de la relaciéon vapor biomasa en los perfiles
de la relacion Hz/CHa en funcidn del tiempo de reaccidn.

Relacion H,/CH,

T
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Figura 31. Perfiles de relacién H;/CH, en funcion del tiempo de reaccién a diferentes relaciones S/B
a 600 °C.

La grafica anterior muestra el efecto de las variables tiempo de reaccion y relaciéon vapor
biomasa, en la relacion de H2/CHa4 y se muestra que la mayor produccion de Hz se obtiene
con 30s de reaccion y una S/B=1. Se observa la tendencia que la produccién se incrementa
con el tiempo de reacciéon y que la mejor relaciéon vapor/biomasa es 1 porque al
incrementarla a 1.5 la produccién decrece, probablemente porque el exceso de agua inhibe
la produccion de hidrégeno.
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Modelo de equilibro termodinamico

A continuacién, se presenta los resultados obtenidos con el modelo de equilibrio
termodinamico para las relaciones de S/B=1y 1.5.

La Figura 32 presenta la comparacion de las fracciones molares obtenidas del modelo y
los experimentos de los compuestos CO, CO2, CH4 y Hz para la gasificacion de glucosa a 600
°C,20sdereaccionyunaS/B =1, con el catalizador de 5%Ni — 2%La/y — Al,0; pH1.Para
los 4 compuestos todas las tendencias son correctas, ya el Hz tedrico es mayor que el
experimental, por ser producto, el CO tedrico es menor que el experimental, por ser
reactivo. E1 COz tedrico es mayor que el experimental, por ser un producto y el CH4 teérico
es menor que el experimental por ser un reactivo.
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Figura 32. Fracciones molares experimentales y tedricas.

El porcentaje de desviacion de los datos experimentales con respecto a los teoricos se
calcula con la féormula:

o Teorico — Experimental Ec. 26
%Desviacion = Experimental x100

Para el hidrogeno la desviacion es de 6%, y puede considerarse aceptable por estar
cercana al 5%.

Por otra parte, la figura 33 presenta las fracciones mol obtenidas de la simulacion para la
relacion vapor/biomasa= 1.5.
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Figura 33. Fraccion mol para los compuestos a S/B=1.5

Se observa que para relacion S/B=1.5 el CO simulado tiene un valor mayor que el
experimental, el CO2 simulado tiene un valor muy bajo, el Hz simulado es ligeramente
mayor que el tedrico y el CH4 simulado también tiene un valor muy pequefio. En este caso
el Hz tiene la tendencia correcta ya que en el equilibrio su fraccién mol debe ser mayor que
la experimental. El metano también tiene la tendencia correcta ya que el valor
experimental debe ser mayor al simulado en el equilibrio, o bien, el valor de la fraccién
mol en el equilibrio debe ser el minimo posible.

La siguiente Figura 34 presenta las fracciones mol obtenidas de la simulacién para las
relaciones vapor/biomasa=1y 1.5.
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Figura 34. Fracciones mol de la simulacidn para diferentes valores vapor/biomasa.
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Se observa que para la relacién de vapor/glucosa igual a 1 se reporta la maxima
produccion de hidrégeno y la minima de COz, sin embargo, los comportamientos de los
reactivos CO y CH4 son muy semejantes y la fraccion mol disminuye al aumentar la relacion
S/B.

Las predicciones del modelo son adecuadas pues predicen las tendencias de la produccion
de hidrégeno, donde se observa que ésta se incrementa con la relacién vapor/biomasa y
esto es razonable ya que en el sistema se encuentran presentes mas atomos de hidrégeno.
Para el CO que es reactivo en el sistema reaccionante, la relacién vapor/biomasa afecta
poco a sus fracciones mol. El CO2 practicamente no se produce, para ninguna relacion
vapor biomasa.

Efecto de la temperatura

En este apartado se presentan los perfiles obtenidos para el modelo de equilibrio
termodinamico para los gases producto de la gasificacién de la biomasa en funciéon de la
temperatura. La Figura 35 muestra los perfiles para los productos de la gasificacion con
una relacién S/B=1.
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Figura 35. Perfiles de temperatura para los compuestos obtenidos de la gasificacién de biomasa con
una S/B=1.

El hidrogeno y el CO, de acuerdo con las reacciones estequiométricas, participan en
reacciones endotérmicas, con entalpias positivas, las cuales incrementan la constante de
equilibrio y la conversion con la temperatura de acuerdo a la ecuacion de Van Hoff (Ec. 29)
y por estarazon el perfil de fraccién mol-temperatura se incrementa con la temperatura.

0
_ i ViAQf,i Ec. 29

InK, = RT
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El CO2 y el CHs, de acuerdo a las reacciones estequiométricas, participan en reacciones
exotérmicas, con entalpias negativas, las cuales disminuyen la constante de equilibrio y la
conversion con la temperatura de acuerdo a la ecuaciéon de Van Hoff y por esta razén el
perfil de fraccién mol-temperatura disminuye con la temperatura.

La Figura 36 presenta los perfiles de fraccién mol vs temperatura para una S/B=1.5 para
el hidrégeno, metano, monoéxido de carbono y diéxido de carbono.
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Figura 36. Perfiles de fraccién mol-temperatura para los compuestos usando S/B=1.5

Para la relacion S/B= 1.5 el comportamiento de los perfiles fraccibn mol contra
temperatura es semejante a aquel de los perfiles para la relacién de S/B= 1, pero la
cantidad de hidrégeno ya no se incrementa, y estos resultados del modelamiento
permitiran encontrar un valor é6ptimo de la relacién S/B.

En resumen, el modelo termodindmico en equilibrio predice correctamente las tendencias
de los perfiles de fraccion mol de los diversos compuestos con temperatura, para las
relaciones S/B=1y 1.5.
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Capitulo VI. Conclusiones

1. El reactor Riser-Simulator requiere usar catalizadores fluidizables y por ello se
sintetizaron materiales con estas caracteristicas las cuales fueron corroboradas
por sus tamafios, su forma esférica y de particula ya que por sus caracteristicas
pertenecen al grupo A de la clasificacion Geldart.

2. De acuerdo con los analisis de XRD, se detectaron 3 fases (Ni, y-Al203 y NiAl204). Se
observaron los picos caracteristicos de Ni, no se detecto la presencia de NiO y se
encontré que el tamafio promedio de cristal es de 40 nm.

3. Deacuerdo con los analisis BET, se registr6 una disminucidn del area superficial de
los catalizadores impregnados con metales (114-130 m?/g) con respecto al area
del soporte gama alimina (197 m2/g), debido a que el metal o los metales ocupan
area y obstruyen las entradas de los poros.

4. El equipo de absorciéon atémica proporciono valores de las cargas de metal
cercanos a las calculadas, lo cual indica que el proceso de sintesis fue adecuado.

5. Conrespecto alos experimentos térmicos o no cataliticos, el uso del catalizador con
niquel (5%Ni/y-Al203) permitié obtener incrementos de 30% y 36%, en las
fracciones mol de Hz y CO:2 respectivamente. Por otra parte, se obtuvieron
disminuciones de 50% y 60% en las fracciones mol de CH4 y CO respectivamente.
Lo anterior indica el efecto positivo del niquel para obtener un gas de sintesis con
mayor calidad.

6. Con respecto a los resultados con niquel, la adiciéon del promotor de lantano
permitié obtener, en el mejor de los casos (5%Ni-2La/y-Al203-pH1) un incremento
del 9% en la fraccion mol de Hz, lo que indica el efecto positivo de la presencia del
lantano.

7. Con respecto a los resultados con niquel, la adiciéon del promotor cerio permitié
obtener, en el mejor de los casos (5%Ni-2Ce/y-Al203-pH4) un decremento del 5%
en la fraccion mol de Hz, lo que indica que el cerio no favorece la produccién de Hz,
pero si favorece el consumo de metano, a través de la reacciéon de reformado de
metano, ya que hubo un decremento del 19%.

8. Ellantanoy el cerio no tienen mucha influencia en la estabilidad del catalizador, ya
que se obtienen perfiles muy semejantes con los catalizadores 5%Ni/y-Al203-pH1,
5%Ni-2La/y-Al203-pH1 y 5%Ni-2%Ce/y-Al203-pH4, cuando se hicieron varias
inyecciones sin que se regeneraran los catalizadores y no se desactivaron. El uso de
este tipo de catalizadores sin regenerar puede significar una gran promesa
tecnoldgica ya que evitan los gastos de oxidacién y de reduccién.

9. Cuando se usa el catalizador 5%Ni-2%]la/y-Al203 inicamente oxidado con aire, la
fraccion mol de hidrégeno disminuye un 7% al compararse con la fraccién mol de
0.7 obtenida durante una gasificacion con catalizador fresco. Esta tendencia es muy
semejante a la obtenida cuando se us6 catalizador con puro niquel (5%Ni/y-Al203).
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10.El efecto de las variables tiempo de reaccion y relacién vapor biomasa, en la
relacion de Hz/CH4 indica que la mayor produccién de Hz se obtiene con 30
segundos de reacciéon y S/B=1. Se observa la tendencia que la produccién se
incrementa con el tiempo de reaccion y que la mejor relacion vapor/biomasa es 1
porque al incrementarla a 1.5 la produccién decrece, probablemente porque el
exceso de agua inhibe la produccion de hidrégeno.

11.Se ha trabajado con un modelo no-estequiométrico para predecir las
composiciones de equilibrio de los productos de la gasificacion de biomasa, usando
el software Aspen Plus a través de proponer un reactor de rendimiento (RYIELD)
seguido de un reactor de equilibro de Gibbs (RGIBBS).

12. La comparacion del modelo con los datos experimentales es adecuada para las
relaciones de vapor/biomasa de 1 y 1.5 ya que los valores de las fracciones mol
tedricas del hidrégeno y el CO2 son mayores que las experimentales y esto es
correcto debido a que estos compuestos son productos y el modelo debe predecir
las fracciones molares 6ptimas. A su vez las fracciones molares teéricas del CO y
CH4 son menores que las experimentales y esto es correcto ya que el modelo debe
predecir le maximo consumo de los reactivos.

13.La propuesta de modelos termodinamicos permite interpretar los resultados
experimentales y generar las bases de disefio de un reactor para gasificacion de
biomasa.

14. Los catalizadores de niquel depositados sobre gama alimina con promotores de La
o Ce tuvieron actividad catalitica mayor que aquel con Unicamente niquel. Los
catalizadores con promotor permitieron obtener una fraccion mol de hidrégeno de
0.70 superior al 0.45 por lo cual se acepta la hip6tesis.
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Trabajo a futuro

Basados en los resultados obtenidos en este trabajo, se recomiendan las siguientes
consideraciones para realizar como trabajo a futuro.

1.

Sintetizar catalizadores con impregnados con otros metales, como promotores,
tales como: Ru, CaO y MgO.

Estudiar otros compuestos modelo, tales como 2-metoxi-4metilfenol, tolueno,
etc. Debido a que el primero es un componente representativo de la lignina y el
segundo es un representante de los alquitranes.

Construir un modelo cinético para poder complementarlo con un modelo de
equilibrio termodinamico.

Estudiar la degradaciéon de biomasas sélidas, tales como: astillas de madera,
residuos del agave del mezcal, etc.
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Apéndice |

El procedimiento para la realizacion de los experimentos en el CREC Riser se describe a
continuacioén:

1.
2.

Se eleva la temperatura de la caja de vacio a 200 °C.

Se carga el contenedor de reactor con el catalizador en caso de que la gasificacién
sea catalitica y se cierra el reactor.

Unavez hecho esto se revisan las fugas en las lineas de transporte de los gases, para
poder elevar las temperaturas en la parte inferior y superior del reactor.

Se eleva la temperatura a la cual se realizara la gasificacidn, cuando se alcanzan las
temperaturas programadas se realiza una prueba de fugas como se describe a
continuacion: el reactor debe estar en posicion OPEN, LOAD y VENT, después se
activa el boton ARGON y se aumenta la presion del sistema hasta 24 psi
aproximadamente, luego se desactiva el VENT y el ARGON, se cierra el reactor con
CLOSED. La presion del reactor debe mantenerse o bien caer 0.001 psi en dos
segundos.

Si la prueba de fugas es aceptable, se establecen las presiones en la caja de vacio
(aproximadamente 3 psia) y en el reactor (14.7 aproximadamente) para poder
comenzar con el experimento.

En el caso de la glucosa donde la muestra es liquida, se carga la jeringa y se prepara
para la inyeccion, registrando el peso de la jeringa sin glucosa y con glucosa, se
revisa que el programa Personal DaqView esté configurado para guardar los datos
de presion del experimento.

Cuando todo esta listo, se activa el rotor e inmediatamente se activa el icono de Arm
Tigger for Disk Recording (que comienza a guardar datos de presién), se espera a
que el rotor alcance las revoluciones por minuto programadas (5000 rpm).
Después se realiza la inyeccion y se espera a que el tiempo de reacciéon programado
termine (20 s por ejemplo), en ese momento el reactor RISER automaticamente
activa OPEN (se registra la presion maxima que se muestra para el reactor) y las
presiones de la caja de vacio y el reactor a las que se igualan, indicando que los
gases (productos y reactivos) han pasado a la caja de vacio, se activa CLOSED para
cerrar el reactor y se registran las presiones del reactor y la caja de vacio a las que
se igualan.

Una vez realizado lo anterior se puede tomar una muestra del puerto de la caja de
vacio con la jeringa adecuada para Gc y se procede con el andlisis en el
cromatografo de gases.
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Apéndice II-A

A continuacion, se describe el procedimiento detallado para determinar la composicion
para sistemas homogéneos que corresponde a la minima energia libre de Gibbs de una
mezcla reaccionante.

La energia libre de Gibbs de un sistema de C compuestos y conteniendo n; moles de
componente i es:

Pero

De modo que la energia total de Gibbs es

c _

G=)mn (G{’ + RTlnLg>

Debido a que todos los componentes son gases. La presion de la reaccién es también la

presion de estados normal (1 atm). Las actividades (ﬁ/f()) de los componentes
i

reaccionantes vienen dadas por:

f; _ _n
ﬁ—ym —z)’i

Donde n es el nimero total de moles en la mezcla reaccionante, incluyendo las especies
que no reaccionen. Debido a las altas temperaturas que se presentan, es bastante
razonable suponer soluciones ideales en fase gaseosa, lo que implicay; = 1, porlo que se
tiene:

fi_m

o

Por lo tanto, la energia libre de Gibbs se convierte en:

Cc
G = Zni (60 + RTIn )

i=1
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Puesto que RT es una constante, independiente de la composicién, el minimo de G ocurre
a la misma composicion que el minimo de G/RT:

Por lo que el problema queda reducido a encontrar las cantidades de componentes n;, que
corresponden al minimo de G/RT' Sin embargo, el problema se complica por el hecho de

que no todas las combinaciones de n; son aceptables. Los n; estan limitados por la
conservacion de las especies atdmicas, por lo que deben satisfacer las siguientes
relaciones

c
Zajini =b;paral<j<M
i=1
Donde a;; son los nimeros de atomo-gramos del elemento (atémico) j en un mol de
moléculas i, M es el nimero de elementos presentes en la mezcla reaccionante y b; es el
numero total de atomo-gramos de elemento j en la mezcla reaccionante.

Se desarrolld el método del gradiente maximo con el cual se determina el minimo de F =
G/ rT- El método es iterativo y se usa una solucion aproximada del minimo para encontrar

otra aproximacion, que se espera sea mejor. La iteracidn se contintia hasta que se alcanza
el grado de convergencia deseado.

Empezaremos suponiendo que tenemos una soluciéon aproximada (después de k

iteraciones) para los nimeros de moles n¥,n%, ...,n* que satisfagan las ecuaciones de

K
conservacion de atomos. La funcidn energia libre total de gibbs G /RT Sse expresa como:

z <—+1 ZZ)

i=1

a

Ahora efectuamos un desarrollo en serie de Taylor para F en torno a (n'f nk, ..., n’c‘)

c 92Fk

F

Fk+l — gk 4 E (nf+t — k) + E E = (nf+t — nF) (nkt - )an o
i=1

i=11=1
+ terminos de orden superior

Recordando el desarrollo de la serie de Taylor:

Se ocupa la funcién
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1
fOoy) = flab) + (x = a)fe(a,b) + (v = b)fy(a,b) + 57 (x = @)* fix (@, D)
+ Z(X - a)(y - b)fxy + (y - b)zfyy(a' b) +

Si suponemos que C=2, obtenemos

dFk OFk
Fk+1 Fk + (nk+1 _ nl)_ + (nk+1 _ nZ
anz
0%Fk 0%Fk
(nk+1 _ nl)(nk+1 _ nl) o (nk+1 _ nl)(nk+1 k)an—anz
asz aZFk
+ (nk+1 )(nk+1 )an o (nk+1 )(nk+1 )an o
Simplificando:
oFk OFk
Fk+l — pk 4 (nllc+1 _ nk) . + (nk+1 nk a_nz
k+1 _ 2 0%FK k+1 _ k+1 0%F*
| S 2t ) ) o

0%Fk

1 (nk+1 k)2 |

(n nz) anzz
Generalizando:

F¥ F¥
Fl+l — pk 4 (n£c+1 k)a_+ (nk+1 n{c ‘Z_nl
1 e+l _ gk 202FX K+l _ k) (k41 _ 9*F¥
3| - S 2t - )l )
d°F¥
4 (nk+1 — 2 |
(n** = nf) -~

Despreciamos los términos de orden superior y realizamos la derivacién necesaria con lo
que obtenemos

k
Calculo de oF :
ani

OFk Z + | n’-‘
on; anl n
k

. . : oF
Como ejemplo se desarrolla la primera derivada con respecto an;, —

anq
aFk k
6n1 6n1 Z _+l _>

67



Gr G9
ﬁ"‘lnm—lnn +n, ﬁ+lnn2—lnn
Considerando quen = (ny + n, + ng + )

—[ <0+1 ! )]+ Gf+1 1 (1)+[ (0+0 ! )]
— ™ n, ny+n,+ng gr T mn 2 ny +n, +ns

n, n RT
=1 n1+ G{)+l & e
B n RT n n n

De manera semejante para n;:

Generalizando para nq, n,, ns, ...

a2Fk

62ni )

Calculo de

0%F% 9 [0F*

azni - ani ani

9%F% 9 [(G] " n¥
92i  on, |\RT * "'nk
9°F* 9 (G} o |
d2n;  on; \RT A
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L GO-+1 —In(ny +ny +n3 + )
37n, anl 77 T Inm —In(ny +n, + 0

02Fk 1 1
o+ 53

d0°n; n n
2k

9%F
Calculo de :
nianl

o?Fk 0 G-O_H n"'
on;on,  om, |RT © "'n

— +1 —1
anll +nn nnk

0 (G;
=—<—+lnnl In(n; +n, +n3 +~~)>

anl RT
Zpk 1
an;on, - 0+O_Z
a%Fc 1
an;on; n

De modo que la aproximacién para F¥*! se convierte en

nk k+1 2

KLk okt pk
FRHL Fk+2(nk+1 nk) <—+1 _) ZZ < n — )

Trataremos ahora de encontrar los valores de nf*! que minimicen F*¥*!, pero que
satisfagan aun las ecuaciones del balance de masa. Con ese proposito, escribamos

M c
¢k+1 — Fk+1 + znj (_Z aﬁn;c+1 + b]>

j=1 i=1

Donde 7; son los multiplicadores de lagrange. Debido a que se buscaran que sean
satisfechas las ecuaciones de balance de masa, tendremos ¢ = F y podemos minimizar ¢
en vez de F. Del calculo basico, sabemos que el minimo de una funcién ocurre cuando se
anulan todas las derivadas parciales de la funcion.

a®k+1

Se calcula la derivada de In T

®k+1

M
9]
k k+1
an;k+1 6nk+1F+1 Z (Za}l ¥ +b>




Se sustituye F**1:

a@k+1 k
anik+1 an k+1 z RT + In _)

+ Z T[j <— Z ajinfﬂ + b]>
j=1

i=1

1 se obtiene:

Si suponemos que C=2 y M=2, derivando con respecto a n¥*
a¢k+1 0

G? nk G nk n"
— l 1 e k+1 _ 1 1
o~ nk (RT+n >+n2<RT+n + (nk ) +n
nk
+ (nk+1 )< 2>

2 2
) nk+l _pk i+l _pk . nk*l kgl ok
to|™m K K T ko K

2 ny n 3 n

+ ﬂl(—allnlf"'l + bl) + nl(_alznlzc-'-l + bl) + T[Z (—azﬂliﬁl + bz)

1

+ ﬂz(_azznlzc-'-l + bz)

dpktt G? n¥ 1 nftl—nk R\ /1
— k — -
6’1‘+1_0+0+<RT+IH )(1)+0+O+2I2n1< m >< k>l+0

+ 7'[1(—0,11) + 0 + T[Z (_a21) + O

Dt G? AR I A R W
— ===t lnﬁ + > 2ny T n_f + my(—ayq) + my(—azq)

anllc+1 RT k le

En general para una mezcla de compuestos:

M

a¢k+1 GO ,nk nk+1
_TH=< +1—a <l ) mjaj; = 0
on; RT n nk

j=1

Que puede escribirse para todos los i, lo que suministra Cecuaciones en C + M + 1
incognitas (los C valores de nf*?,los M valores de m; y ademas n**1). Las otras M + 1 son
las M ecuaciones de balance de masa

Mm

ainftt=b;j; j=12,..,M
i=1
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Y la definicion de nk+1:

nk+1 = k1

c
n.

i=1

Podemos pues, en principio, resolver estas ecuaciones para obtener todos los valores al

final de la iteracién. Es posible, no obstante, reducir el tamafo del sistema de ecuaciones

si eliminamos previamente algunas de las variables, como se muestra mas adelante.

Despejamos nlchrl en las ecuaciones a®/6n- = 0:
l

G? nk nkHl ket M
ﬁ*‘lnﬁ + nl{ - nk —zﬂjaﬁ=0

L

M
n§<+1 nk+1 B Gio nf
ke —Z”f“ﬁ‘ rr T INE

l

c M c GO X
n i n;
k+1 — pk+1 K k k[ i i
n“rt =n""t—+ E n; E T Aj; — E n (==+In—
ne L tLaTTt LU \RT nk
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M c

k _ k k k k
Z TT;j Z a;n; = 7T1(a11n1 + alznz) + T, (a21n1 + azznz)
j=1 i=1

Y se observa que ambas expresiones son las mismas.

De modo que llegamos a

Al sustituir las expresiones de n¥** en las ecuaciones del balance de masa, resulta:

c M 0 .
Z Sy (G +1In "l) b,
a; Tl n; T a; — — =
Ji Ny l RT k
i= =1
Pero como n satisface las ecuaciones del balance de masa, Y. 1a]l = bj, el primer

P k+1 ‘7 .
término se reduce a b; (” / k) y la expresion global se convierte en:
n

+1

C k C
n; k
e ng =1
Cc
nk+1 Z nk+1 .
R a;;i = ——Db;
nk Jt nk ]

i=1

M k+1

c c 0 k
X n G; n;
E aj; E ma; | n; +bj< o — 1> = E a;n; <RT+ln—k>

i=1 i=1

Los aj; del primer término de la izquierda pueden introducirse en la segunda sumatoria y
puede invertirse el orden de las sumas, con lo que resulta finalmente.

C M GO nk
anZaﬂaun +b<nk —1) Zaﬂ k<RT+1 >

i= = i=1

Que es un sistema de M ecuaciones con M + 1 incognitas. La ultima ecuacién es
simplemente.

Ahora escribimos este sistema de ecuaciones en forma normal. Si ponemos rj; = P ajin{‘
k+1
yu= [(n /n") — 1] obtenemos:
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k
n.
7T1T11 + 77.'27'12 + -+ TL'MT'1M + blu = Z alingc <_l + ln _;(>

RT n
=1
- G nk
7'[17'21 + 7'[27‘22 + -+ 7TMT‘2M + bzu = 2 azink - + ln—l
_ Y \RT nk
=1
\ G0 nk
ﬂler + T[Zer + -+ TL’MT‘MM + bMu = 2 a’Mink - + ln—l
_ Y \RT nk
=1
¢ 0 k
7T1b1+7T2b2+"-+7TMbM=an G_l"‘lnn_l
Y \RT nk

i=1

De este sistema lineal de M + 1 ecuaciones en M + 1 incognitas se despejan uy los 7;. De

estos se calcula ahora un nuevo conjunto de n¥**. Estos valores de nf*?, si son todos

positivos, podrian usarse como valores de partida para la siguiente iteracion. Sin
embargo, un pequeio paso extra impide la posibilidad de n; negativos y garantiza la
convergencia del esquema de iteracion.

Considerando los incrementos calculados A;= n¥™! — n¥ como ntiimeros de direccién que

indican la “mejor” direccion del viaje, pero no necesariamente la “mejor” longitud del
este. Porlo que es necesario restringir la distancia recorrida a alguna fraccién A del
trayecto calculado. El valor de A se escogera como el valor mas grande que satisfaga las
dos condiciones siguientes:

k+1 s
1. Quelos n;™" sean positivos.

o d(5/pr) . . -
2. Que la derivada (), 10 sea positiva (es decir, que el minimo no sea
sobrepasado).

La derivada se calcula con facilidad y obtenemos:

a(%/rr) c G? n¥+an;

—IRE = & A (=L + In=——') en donde: A= nk*+1 + nk
d. =170 \RT nk+1a

El procedimiento para encontrar el mejor A no necesita ser extremadamente preciso.

Cuando la solucién esta aun distante es mas importante completar la préxima iteracion

para encontrar una direcciéon mejorada. Cuando la solucion esta cercana A tendera a la

unidad.

Si en cualquier punto de los calculos la cantidad de alguna especie se reduce tanto que el
termino logaritmico cause problemas, debe omitirse este componente de la mezcla en
reaccion (excepto en cuanto a que como reactivo inicial afecta los b;) y se repite el
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calculo sin ese componente. Los resultados de este calculo mas pequefio representaran
adecuadamente las composiciones y nimeros de moles en equilibrio de las especies
presentes en cantidades significantes.

Podemos luego estimar las cantidades de los componentes insignificantes por medio de
otra iteracion mas que incluya estos componentes. Ademas, puesto que sabemos que el
numero total de moles o las fracciones molares de las especies de la mezcla no deberian
variar mucho, simplifiquemos nuestro problema suponiendo que los multiplicadores de
lagrange permaneceran constantes en esta iteracion final (los n;, podran cambiar). Por lo
tanto, expresemos la energia libre total de Gibbs de la mezcla como:

M c
—:F an<—+l —> Zn]<—2aﬂnl+b]>
j=1 i=1
Suponiendo constantes los 7;, tomamos (aF/an-) y la igualamos a cero, debido a que
4

Njxi
esta es la condicion de equilibrio:

M c
an an<—+ln—k>+2nj<—2a]knk+b])
l ]=1

k=1 k=1

A continuacidn, se presenta un ejemplo para C=2 y M=2

0 G Gy
0= B l <R;+ln—>+n2 <ﬁ+ln—>+n1( (ay1ny + agony) + by)

+ my(—(az1ng + azpn,) + bz)l

n+ nq 0— n,
G? n2 n?
= (1) —+l +n,| 0+ n +n,| 0+n, n +n1(—(a11n1+0))
o )
+ my(—azq)
n—n 0—n
G{) nq nz 2 :
0= ﬁ+ln7 +ny ny +n, | n, N, —TMAy1 — TR0z,
n n

G? n n—n n
0= l(—l + lnﬁ) + nq ( 1) —_ (—2) — a1 — Ty02q



[(G? n n n ]
O = <_1+ ln_l) + 1 __1_ (?2) —7'[16111111 _71-2(121

RT n n
[ GO n1 nl n’z _
0= (ﬁ + ln;) +1- (7 + 7) —mQ11Ng — 7'1,'26121-

G? ny
0= ﬁ‘l‘ln; +1_1_7T1a11n1_71-2a21

Que se reduce a:

Despejando n; se obtiene un valor aproximado de la concentracién de equilibrio de las
trazas de los componentes:

M G
iz i~ 7T

0
n; = nexp< >
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Apéndice |I-B

Ahora deduciremos el método del gradiente maximo para sistemas reaccionantes
heterogéneos casi del mismo modo que lo hicimos en sistemas homogéneos. A medida
que avanzamos se pondran en evidencia leves diferencias en la deduccion y en los
resultados.

Comenzamos suponiendo que tenemos alguna solucién aproximada (n’f, nk, .., n’c‘) para
los nimeros de moles en equilibrio en la mezcla reaccionante. Supondremos que pueden
estar presentes S componentes solidos (mutuamente insolubles) y que ellos seran
numerados como componentes 1,2,3, ..., S. Los restantes componentes quimicos son
numerados como S + 1,5 + 2, ..., C y se supondra que son gaseosos.

La energia libre total de gibbs para la mezcla en reaccidn, en la K-ésima iteracion, es

kS 0 ¢ 0 k
k=G—=anG—i +an G—+l o
RT Lu ' \RT , RT
=1 1=5+1
Donde n = suma de nimeros de moles de todos los gases
c
n= Z n;
i=S+1

Las restricciones de balance de masas (conservacion de especies atémicas) son:
C _ .
Yic1ain; =b;jparal <j< M

Donde M = numero de especies atomicas presentes y a;; = numero de atomos j en el

compuesto quimico i. Se desarrolla la energia libre total en torno a los valores de la K-
ésima iteracion:

c

S et OFF 1 » 92Fk
k+1 _ pk _ +1_ k9T Look+1 K+l
Fro=F _;(ni n‘)ani +ZZZ(" £ )an ion,

i=11=1
Donde F* es el dado antes.
Se calculan las derivadas parciales:
e Cuando1<i<S$§

6F" zs: ZC: k Gio+l m
an; anl, i M\ RT T Mk

=1 i=S+1
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oF¥

ani - ani

Cc
G? 0 G . nf
k(i o (G0 g
L (RT)] "o, [Z " (RT+lnnk>]
=S+1

A continuacion, se ilustra con un ejemplo:

aFk 9 G? GJ GY
_ 7 |k k(2 k22 + ...
ony  omy | <RT> T (RT) MR (RT) * l
oF* G}
on; RT
k
Para la derivada oo _
on;on;

2Fk
on;on, anl IRT]
¢ CuandoS+1<i<C

aFk_azS:kGiO_l_zC:kGo_an
ani_ani_lni rT) " Lo M \RT T
i=

i=S+1

A continuacion, se ilustra con un ejemplo, tomando en cuenta quen = (ny + n, + nz +

)
—[ <0+1 ! >]+ GO+1 1 (1)+[ (0+0
=[n ) T RT nn, —lnn n,

nq + n, + n3>]

Generalizando se obtiene:



2k

a%F
Para la derivada — =
on;

on? on k
9%Fk 9 [G?
aniz % —+lnn —Innk
0%Fk 1 1
on? n; nk
0°Fk 1 1

ZFk
Para el cilculo de =
on la l

d2Fk 9

onn;  omy [RT +1n ] =0paral<[<S

a2k 1

on;on; 6_111 I:E _] Fparas +1 < l < C

Recordando y sustituyendo en la serie de Taylor obtenemos:

C (’)F" Sl 0%Fk
k+1 _ rk K+l _ Z(nkt — k) (nktt —
Fk+l = F +El(ni + E lE 2(n ) (n} )an o
i=

anl L
S c
Gy G n¥
Fk+1zz il Z A
2. \rr) rr N
i=1 i=S+1
C aFk c C 1
++Z nl<+1 - k+1 k nk+1
: 1( l 4 4 12 ) )anlanl
1= i=1l=
S c S
G G nk G}
P = <ﬁ)+ S (R—;,+lnn—;(>+2(n§‘+1—nf G
i=1 i=S+1 =1
C
G? n¥
k+1 k L i
+ Z (Tll+ -—n; <ﬁ+l F)
=S+1
+1 ¢ kl<n{<+1_n§c> <nk+1_nk>l
) n K - K
2i=s+1 ni n

Se desarrolla un ejemplo para i =2 y [ =2 para el segundo término para poderlo
entender de una manera mas sencilla obtenemos:
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S c Kk

S

G? G} n! G?

FE = an <R;‘> * Z m (RT *in ;) +Z(n;‘+1 ~ ) gy
i=

i=1 i=S+1
; Z (1 — ) <—+ln—>
i=S+1 . .
0%F 0%F
[(nk+1 — ) (bt — k) T 5 + (1 — ) (nkH = ) o
Fk ZFk
+ (5 — ) (nlH — )ai - + (5 — ) (nkH — )6
s c s
Go GO nk GO
Frtl = Zn{‘ <—l> + Z nk (—l+ ln—i{) +Z(n§‘+1 —nf)—
i=1 RT i=S+1 RT n i=1 RT
; Z (nle+1 — k)<—+1 —>
i=S+1
1 1 1
[(nk+1 < __ >+2(nk+1_n1)(nk+1 nk) <_F>
1
1
ot =nt) (- 55)
S Cc
G? G?
Pt =t (ﬁ>+ S <ﬁ+1 —> z(nk“ ) S
i=1 i=S+1
' Z (nle+ — k)<—+1 —)
i=S+1 k
2
[(nk+1 nk) ( s >_F(nk+1n12<+1 Ik ikt g k)
1

oo ()

S GO Cc nk S
k+1 _ k(L i i nk+1 _ l
F _Z”l <RT>+ Z ( *in k) Z RT
n;

i=1 i=S+1
C 2
GO k k+1 k+1 k\“, k
n (nk*1 — k) —+1 n; 1 (nf nl) n“ (n —nf) nf
nk 2 kyk kok
) n nn nn
i=S+1
2
k+1 k)%, k
—Nny)n
k+1,k+1 k+1.k k. k+1 ( n; 2)
- k(n ny' - —ny Ny —ngny +n1 )+ 7
n,n
(nk+1 _nz) le
knk
n,n
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Continuando con el algebra se obtiene finalmente:

>y /GO < G0 nk\ - GO
Fk+1=21<_‘ Z’.C_l_ Z%Hl_k_l
2. Ry + nf |z +1n +' (n} n‘)RT
i=1 i=S+1 i=1
nk
+ Z (nf*t —nk) <—+l >
i= S+1
Z k+1 n{c nk+1 _ pk 2
2 nk
i=S+1

Tal como en el caso de las reacciones homogéneas, introducimos las ecuaciones de balance
de masa por medio de los multiplicadores de lagrange:

M c
P+l = pht1 4 an (_Z ajin;c+1 n bj>
j=1

i=1

La condicién para el minimo de ¢**! es que se anulen todas las derivadas parciales de
¢**1 con respecto a nf**. Por lo tanto:

a®k+1

W=Opara1§i£€

De manera que se calculan las derivadas.

e (Cuandol<i<s$s

s c s
o zne« () + > nt () + D ot )
on;k+1  gnk+1 ' RT Y \RT nk : l Y RT
i=S+1 i=1
nk ¢ k+1 k k+1 k
1 n; o —n; n —-n
k+1 k l k i i
+Z(n+ )(—-I-l k>+§zni< K )( nk >]
i=S+1 i=S+1 t

a M c
k+1
t j=1 i=1

Paral < i < § todos los términos que contengan i = S + 1 por lo que obtenemos:

®k+1 M

0
—anik+1_0+O+O+ZRT Z mia; =0

j=1

Los ceros resultan al derivar los términos con respecto a n;**! debido a que en ningtn
termino aparece la variable n;**1.

e CuandoS+1<i<C
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Para § + 1 < i < C ocurre algo parecido solo que para los términos que solo sean i = 1
son ceros. Por lo que obtenemos.

apk+1 G? nf‘ nf‘“ k1 M
W: ﬁ+lnn—k + K —F —anaﬁzo

i =1

Estas ecuaciones (hay C) contienen (C + M + 1) incégnitas. Las otras M + 1 ecuaciones
son las M relaciones de balance de masa.

M k+1 _ 3 . :
Di=1 450 = by; 1<j<M

Y la definicion de nk*?

El tamafio del sistema de ecuaciones que deber ser resuelto se reduce eliminando algunas

de las incégnitas. Con este propésito, procedemos como sigue. Despejamos nf*? en las

k+1

: 3 .
ecuaciones ——-==05+1=<i=<C(:

nk+

k+1 0 k
k+1 k|n M _ (& ny ;
i Tk + Zj=1 Tiaj; (RT +1In nk)] S+1<i<C

n =n

Sumemos estas ecuaciones sobre S + 1 < i < C, recordadndo quen = Y5 .., n;

M GO
2.™% = 7
j=1
Multiplicando estas por n¥, sumando sobre 1 < i < S y agregando la suma de las otras
k+1
ecuaciones oL = 0, tenemos:
c M S
0 0 k
S S S0t (D)+ 3w (@ e
' ST Y \RT " \RT k
1=S+1 j=1 i=1 =S+1



Invirtiendo las sumatorias en el lado izquierdo, se obtiene:

Cc M M C M
k —
ot o= 3 3wt 3o

M S GO (o GO n]'(
— k k
bj _an (RT>+ Z " <RT+1 )
]:1 i=1 i1=S+1

Los n¥*1 deben satisfacer también las ecuaciones de balance de masa. Por tanto, para S +
1 <i < C, sustituimos en los balances de masa los valores de nk“ encontrados con las

- o+t k+1,
ecuaciones de - == = 0.Para 1 < i < § dejamos los n;
i
s nk+1 k+1 T ;
ittt + Y S+1a]l[n+ L+ nf Y iy — ( +In )] s1<j<M

Pasando los términos conocidos al lado derecho:

C

S M k
n;
z%fz@%+z%kﬂﬂwazq4n)b+
1 =1

i= =S+1

c

G} nk
L
Z ajn <RT + 1n—>

i=S+1

Invirtiendo el orden de las sumatorias e introduciendo la matriz rj; = Y{_s,; aj;a; n¥ se
pone esta ecuacion en una forma similar a la obtenida en el caso de la reaccion homogénea:

M S (o nk Cc GO le
k+1 k+1 L —

Yoty gt D an(%) ) =b+ Y wnt (i)

=1 i=1 i=S+1 =5+1

Estas M ecuaciones, junto con las expresiones deducidas previamente:

)y 1”1“11— 1<l<SyZ] 17 bj inf +Zl —s+1 M

lRT

Constituyen en el conjunto reducido de M + 1 + S ecuaciones que deben resolverse para
determinar las M + 1+ S incégnitas (nj, Lokt pktl L nE*1). Los nf*! de los
componentes gaseosos se determinan luego directamente en funcién de n**!
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Apéndice .

En este apéndice se muestran las curvas de calibracion para los gases que se detectan en
el TCD, se utilizé una mezcla certificada de los componentes CO, CO2, Hz, CH4, cuya
composicion se presenta en la Tabla A.IlI-1.

Tabla A.IlI- 1 Composicion de la mezcla de gases utilizada para la elaboracion de las curvas
de calibracion.
Compuesto % en peso

H> 5.33
CcoO 5.01
CO2 5.02
CH4 5.33
N2 Balance

Las curvas se construyeron con ayuda del CREC-RISER, en el cual se hacia fluir la mezcla,
para poder tomar un volumen de la caja de vacio e inyectarlo al cromatégrafo. Se
registraron diversos volimenes de inyeccién de la mezcla al GC el cual se relacion6 con la
sefal detectada en este. El nimero de moles se calculd con la ecuacién de gases ideales,
multiplicada por la fraccidn de la mezcla de Hz o cualquier componente a identificar en el
GC.

Los resultados de las curvas se muestran a continuacion:

a) Hidrégeno.

Curva de calibracion

H2
0.0025
y =5E-09x + 5E-05 @
R2=10.9841
0.002
)
= 0.0015 “a
g .
=
g 0.001 ..
0.0005 .
..._.-"
0e
0 100000 200000 300000 400000 500000
Area (TCD)

b) CO.
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Curva de calibracion

Cco
0.0025
y = 2E-08x+ 2E-05 °
R2=0.9883
0.002
"o
3 0.0015
=] [ ]
g ‘
£
2 0,001 .
0.0005 o
0 e
0 20000 40000 60000 80000 100000
Area (ICD)
c) CO.
Curva de calibracion
cO2
0.0025
y = 1E-07x+ 1E-05 ¢
R2 = 0.9843
0.002 )
-
Z 0.0015
= e
g o
5
S 0.001 -
0.0005 «
o .
0
0 5000 10000 15000 20000
Area (TCD)
d) CHa.
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Curva de calibracion CH4

0.0025

y = 1E-08x + 5E-05
R*=0.9863

0.002

e
2
S
=
N

Micromoles
.

0.001

0.0005 ,

0 50000 100000 150000 200000 250000
Area (TCD)
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