UNIVERSIDAD AUTONOMA DE ZACATECAS

“Francisco Garcia Salinas”

Unidad Académica de Ciencias Quimicas

Maestria en Ciencia y Tecnologia Quimica

TESIS
Produccion de hidrégeno a través de la gasificacion de glucosa
usando catalizadores de 5%Ni con 2% de La, Cey Mg y deduccion

de una ecuacion de velocidad de reaccion intrinseca.

Para Obtener el Grado de
Maestro en Ciencia y Tecnologia Quimica
Presenta:

1.Q. Mario Alberto Gémez Gallardo

Director: Dr. Benito Serrano Rosales (UAZ)

Co-Director: Dr. Rafael Maya Yescas (UMSNH)
Noviembre 2019



DEDICATORIA

A Dios por haberme permitido realizar el posgrado y poder terminar la tesis.

A mis padres, gracias por todos sus sacrificios y esfuerzos, por los valores que me inculcaron,
y por el carifio, gracias por que siempre han estado a mi lado para apoyarme y motivarme en

Ser mejor persona, ya que sin su apoyo no podria seguir cosechando éxitos académicos.

A mis hermanos Paco y Carlos, que son un motor y una motivacion en cada momento, para

ser un buen ejemplo para ellos y que se den cuenta que nunca se deben dar por vencidos.



AGRADECIMIENTOS

Se agradece al CONACYT el apoyo otorgado bajo la convocatoria CONACYT-SENER
sustentabilidad energética 2017, tipo b, segundo periodo con nimero de becario 836772.

El presente trabajo de investigacion se realizo en el Laboratorio de Reacciones Quimica de
la Maestria en Ciencia y Tecnologia Quimica (MCTQ) de la Unidad Académica de Ciencias
Quimicas de la Universidad Autbnoma de Zacatecas.

Al Dr. Benito Serrano Rosales por todo su tiempo y su apoyo incondicional, durante toda la
maestria y por haber sido mi director de tesis, no cabe duda de la gran persona que es y que
siempre esta al pendiente de nosotros los estudiantes.

Al Dr. Rafael Maya Yesca por haber sido mi co-director de tesis, de la Universidad
Michoacana de San Nicolas de Hidalgo (UMSNH), por la guia académica otorgada y por
todo su apoyo.

Al Dr. Gustavo Ariel Fuentes Zurita (UAM-Iztapalapa) y la Dra. Maria Guadalupe Cardenas
Galindo (UASLP) por todos sus consejos y aportaciones en la realizacion de mis estancias
de investigacion que fueron de gran ayuda para el desarrollo de esta tesis. Gracias por darme
una vision mas amplia en el area cientifica de mi proyecto.

Al Consejo Zacatecano de Ciencia y Tecnologia e Innovacién (COZCYT) y al Instituto de la
Juventud Zacatecana (INJUVE) por su apoyo econdémico para asistir a diversos congresos y
para poder realizar las estancias de investigacion.

A todos mis comparieros y amigos de laboratorio por su compromiso y aportes durante toda
la experimentacion: Gibran, Adriana, Ivan, Daniel y Alfonso.

A todo el ndcleo académico de la Maestria en Ciencia y Tecnologia Quimica por su
ensefianza y su motivacion dia a dia.

Al Dr. Alfonso Pinedo, Dra. Ismailia Escalante, Dr. Lazaro Canizalez, Dr. Rogelio Cardenas
por todo su apoyo brindado en la revision de este trabajo y sus sabios consejos en todo

momento.



INDICE

LISTA DE TABLAS ...ttt sttt ettt e ete s te bt eneenenne st et eneenenne s iX
LISTA DE FIGURAS ...ttt et et e e e st e e e et e e e st e e e s sata e e s antteeeantaeeesnteeas X
RESUMIEN ...ttt ettt s e te et et et e s e e b e e besse e esaeseebe st e s eneetentennesseneas Xii
ABSTRACT ..ttt r £t b b e Rt e bt R et R e R e R bt R ettt et n e neene e nes Xiii
1 INTRODUGCCION.......ccoiiiiiieieieiete et 1
1.1  Planteamiento del Problema.........cccioiieoieci i 2
1.2 ENErgias reNOVADIES .......ccvoiiiiiieeee ettt sttt st e st e st e e te e beenaesnreenseens 2
121 ENEIGIa SOIAI........i it 2
122 T TeT (o =0 o P 3
1.2.3 ENErgia geOtEIMICA ... ciiiierieie ettt 4
124 ENergia NidrAULICA..........c.ecviiic et 4
1.25 ENErGia NUCIBAT ... 5
1.2.6 Energia a partir de DIOMASA .........ccoveiiiiiiiic e s 6

1.3 Hidrogeno como fuente de BNErgia.......cocooeieiririerieieieresieeeese e 8
1.4  Gasificacion de biomasa para producir hidrdgeno.........cccocoeeveeceeceeceeceeceee e, 11

2 REVISION BIBLIOGRAFICA........cooitieteeeeeeeeteeess st enes s 13
2.1 Mecanismo de gasifiCaCiOn..........cccevieciecieieeee e 14
2.1.1 Ao 1 Wo [Tl o (o [o USSR PS 14
2.1.2 Zona de VOIAtIliZACION .......ccveiii i 15
2.1.3 Ao 1 Mo [0 Do - Tod o | PSSP 15
2.14 Ao 1 Mo [ =T 11 [o{ T o H PRSPPI 16

2.2 Condiciones en la gasificacion de Diomasa .........ccccveeveeiiiiiiie e 16
2.3 Tip0S de gaSIfiICAOOIES .....cceevveeieeieecieete ettt s be e re e te e s be e beenbe e 17
2.5 CALAlIZAON ... ettt 18
2.6 Investigaciones realizadas por diversos centros de investigacion .............ccceceeeveenene 19
2.7 Investigaciones realizadas por el grupo CREC-Canada-UAZ-MEXico .........c.ccueu.n. 23

3 JUSTIFICACION ..ottt 27
B HIPOTESIS ..ottt 28
I @ 8 i I 1 1 SO 28
5.1 ODJEUIVO GENETAL ..ottt sttt sttt 28
5.2 ODJEtIVOS PartiCUIAIES. ......ccueiiiiiriieieieeeeee et 28
6. METODOLOGIA ......oooiiiieieieeie ettt 29



6.1 SINTESIS A CAtAIIZATOTES ... .o e e e e e e e e e e e e e e e e eeeareeeeeeeaaeees 29

6.1.1 Catalizador de Ni/y—Al2O3......cviiiiiiiee e 29
6.1.2 Catalizador de Ni-Ce/y—Al203......ccviiiiie e e 31
6.1.3 Catalizador de Ni-La/y—AlO3 ......ccciiiiiiiiicece et 32
6.1.4 Catalizador de Ni-Mg/y—Al203......c.oiiiiiiiiice e 32
6.2  Caracterizacion del catalizador...........cocoveriiieniinicee e 32
6.2.1 2] OSSPSR 33
6.2.2 P bbb bbbt n s 34
6.2.3 D {5 LSS 34
6.2.4 LI 24 5 SRR USRI 36
6.2.5 LI TP TP PRSP R PP 37
6.2.6 A A ettt R e Rt et e te Rt r e et teere e e entenre s 37
6.2.7 SEM ettt be s 38
6.2.8 L= PSSR PP 38
6.2.9 I 1 RSP PRR 39
6.3  Experimentacion y operacion del reactor CREC Riser Simulator ...........cc.ccccveunnee. 40
6.3.1 MaANEJO el FRACTON ......cviiiiiiiieci et 44
6.4  Funcionamiento del cromatografo de gases........ccvevveevieieiieseeseesie e 45
6.4.1 Operacién del cromatdgrafo de gases (GC) .....eoveeieiiiiieiie e 47
6.4.2 Cuantificacion de 1os productos analizados ..............cceoereririiiininiee e 47

7. DISCUSION DE RESULTADOS .....ocoveiiiceetieeieseeiseesees s sess s s senes s s snes 48
7.1  Caracterizacion de CataliZadores..........cccoveririeriinenieieese e e 48
7.1.1 Estudio de Area SUPEIFICIAL............cocvevreieeeeiiee et 48
7.1.2 Distribucion de tamafio de particula ..o 49
7.1.3 DifracCion de raY0S X....viouiiie ettt ettt ettt be e te e ste e ste e be e re s 49
7.14 Estudios programados de tEMPEratura ...........ccovveveeieeieeiieesee e e see e eee e 52
7.15 MiICroSCOPIAS EIECIIONICAS. ......c.viviieieiiiiise e 58
7.1.6 Determinacién de carga nominal de catalizadores con niquel ...........c.cccovveieenenne. 61
7.1.7 Determinacion de sitios acidos y basico por FTIR ... 62
UV € - 1| Tor= Tod o] g I o (oo [0 oo Y- S 64
7.3 Analisis cromatogafico de 1as MUESLIAS .........ccceeviiriiiieieieceeeeee e 67
7.4 ETecto de 1a temMPEratUra.......cocoiiririnieieiesieetet sttt 68
7.3.1 EXPErimeNntOS TEIMICOS .. .veiuviiiiiiiieitie st e st et e ste e ste e e te e re e et e e e snr e staesteesaeestaesteesteeneenns 68
7.2.3 EXPErimentos CatalitICOS . .......cviuiiirieiiieiiiie e e 70

Vii



7.5  Efecto del tiempo de FEACCION .....c.evivieieirierierieiee et 79

8  MODELADO CINETICO ..ottt 88
8.1 Célculo de constante de eqUIlIDIIO .......ccuooviiiiiie e 101
8.2 Calculo de las constantes involucradas en la ecuacion de velocidad de reaccion. ......... 106

8.2.1 Control por adSOrCION A Ha .......coveiiiiiiiiiiieiee e 106
8.2.2 Control por la reaccion SUPEIfICIal..........c.covveiiiiiiiii e 108
8.2.3 Control por deSOrCiON A8 CHu........coviiiiiiiiieiiee e 109

8.3 Determinacion de fracciones molares en el equilibrio quimico usando la plataforma
navier.engr.colostate.edu “Bioanalytical Microfluids Program” de la Universidad de

(©0] (o] r=To [0 T U 1S SRS 115
O CONCLUSIONES ..ottt bbb bbbt ae e 116
10 TRABAJO A FUTURO ...ttt et e e stre e tae e e sntae e e s neeas 119
11 REFERENCIAS ...ttt sttt ettt bbb anes 120
Apéndice | Curvas de CaliDracCion ..........ccoiiiiiiiiiei e 123
Apéndice Il Graficas COMPIEMENTATIAS .........ccceeiiiiieiii et sra e 126
Apéndice 111 Micrografias del resto de catalizadores...........cccovviieiieiieiic e 131

viii



LISTA DE TABLAS

Tabla 1. Presenta un resumen de las ventajas y desventajas de cada energia..........cccceevvevvvevvesveesrveseeennnnnn 7
Tabla 2. Diferentes tecnologias de produccion de hidrOgeNO...........ccueecvverieereieeiiesieee et 9
Tabla 3. Reacciones quimicas méas importantes en el proceso de gasificacion..............ccocovcevererieeeeecnnene 13
Tabla 4. Pardmetros reportados para la produccion de hidrégeno en la literatura..........cccoecvevvevveveninennnns 22
Tabla 5. Muestra las diferentes condiciones de operacién en varios eXperimentos...........cccccevvevvveeveeveenne. 25
Tabla 6. Planificacion de experimentos: Tipo, condiciones y nimero de experimentos a realizar. ............. 41
Tabla 7.Areas SUPEITICIAIES ........c....ovveieieieeiieeseeeee ettt s s s s sesan s 48
Tabla 8. RESUMEN U8 EDX ... ettt ettt ettt ettt ettt e sat e et e bt e saneeaneeseenaes 52
Tabla 9. Consumo de Hz para 10S cuatro Catalizadores...........ceverveeeierieriiesiesiieiesieeiesie et 53
Tabla 10. Densidad de sitios 4cidos de 10S catalizadores. ..........c.oveveerereesieriieesieeese e 58
Tabla 11 Porcentaje PeSO & NIGUEL..........oouirieieieieeeee ettt 61
Tabla 12. Resultados de experimentos térmicos y cataliticos con 5%Ni a diferentes temperaturas. ............ 71

Tabla 13. Porcentajes de desviacion entre los experimentos cataliticos y térmicos con respecto a los térmicos.

Tabla 14. Resultados de experimentos térmicos y cataliticos con 5%Ni-2%Ce a diferentes temperaturas...74
Tabla 15. Porcentajes de desviacion entre los experimentos cataliticos con 5%Ni-2%Ce y térmicos con
=T =T (o B W (oL <] 41 olo L3 U 74
Tabla 16. Resultados de experimentos térmicos y cataliticos con 5%N-2%La a diferentes temperaturas....76
Tabla 17. Porcentajes de desviacién entre los experimentos cataliticos con 5%Ni-2%La y térmicos con
FESPECLO @ 10S TEIMICOS. ... evvveereeiieeie ettt ettt e et e et e et e et et e s st e et e e st estasasaeasaessaesssesasaearaenseenses 76
Tabla 18. Resultados de experimentos térmicos y cataliticos con 5%N-2%Mg a diferentes temperaturas...78
Tabla 19. Porcentajes de desviacion entre los experimentos cataliticos con 5%Ni-2%Mg y térmicos con
FESPECEO @ 10S TEITNICOS. .....vevienieetieiietieeteste ettt ettt ettt e ettt e st eat e e et et e s st essessseasesennseseansensensenasen 78
Tabla 20. Resumen de produccion de compuesto y diferencias relativas entre experimentos cataliticos con
el oL e (o= W (0T (=] T o LTRSS 79
Tabla 21. Resumen de las fracciones mol obtenidas. ..........ccveevveevieriiriieieeee e 85

Tabla 22. Datos de entalpias y energia libre de Gibbs para la reaccion de reformado de metano con vapor.

................................................................................................................................................................... 104
Tabla 23. Datos de 105 parametros @, B, CY . ...c.vceeiieeieieieeeeee ettt 105
Tabla 24. Keq para diferentes teMPEIratUIaS..........ccueeieeriierieeieesieesie ettt ettt ettt sie et este e esaeeeieens 106
Tabla 25. Datos usados en POIYMAth ...........ccovveiiieiiceeee ettt ta e 111
Tabla 26. Valores obtenidos después de resolver la ecuacion lineal..............ccoeevveivevvevivecivesiesieeiee, 111



LISTA DE FIGURAS

Figura 1. Consumo MUNAial 8 ENEIGIAL.......cccvieieeriecieeie ettt et s e et e e e et e sasaebaeraessaasanees 1
Figura 2. Celda de combustible, que usa NidrOQgENO. .........ccovuiriiririeieiieieseee e 10
Figura 3. ChemiSorh 2720 MICIOMELIICS. .....cc.eeuteieriieiirieetest ettt ettt sttt eaees 33
Figura 4.LS 13 320 BECKMAN COUILE. .......ccuvvieeiieeeee ettt et e e e st e e ateaeans 34
Figura 5. Equipo de analisis XRD, D8 ADVANCE. .......ccccccvvevieiieeieeseesie ettt este s aeeteevaesae e s evaeerae s 35
Figura 6. Reactor de reaccién para TPRy TPD acoplado con un TCD. .......ccoecvevevevireireieesie e 36
Figura 7. Varian SPECLIra 220FS.........ceuiieeierieeiieiesieeie ettt ettt ettt ettt ettt ettt sttt ettt e nae s 37
FIGUIa 8. LYRAS XIMU ...ttt ettt et ettt ettt ettt et e bt e st e et e eateesseenaes 38
Figura 9. Joel-Jem-2100 para tomar micrografias por TEM..........cccvevvveiieiiieiiecie e 38
Figura 10. Espectrometro Bruker VECtor 22 FTIR. ....c.ovovveiieieceeceeese ettt ta et 39
Figura 11. EStructura de 18 GIUCOSA. ........ceverieriieiisiieiisiteest ettt 40

Figura 12. Fotografia del reactor: a) vista frontal del reactor CREC Riser Simulator (b) vista interior del

LT T3 (0] SO OO OSSOSO OSSOSO 42
Figura 13. Esquema general del sistema del reactor sus equipos auXiliares............coccvvvevveveververveesrrenreennes 42
Figura 14. El reactor con su patron de FIUJO.........coeeiriiiiieieieee ettt 43
Figura 15.Vista frontal del Cromatdgrafo A8 QASES. .......ceevvervieieriieeieiisieiietieie sttt seeie e 45
Figura 16.Tamafio de particula promedio del catalizador Soportado...........ccceevvvevvevieeciiesiesie e 49
Figura 17. Difractograma a8 RAYOS X .......cveevveieeriiesiieiieeiiesiiesitesteesttesstesate st essaesssasaseesaessaesssasaseessessses 50
Figura 18. EDX para S%Ni/p=Al203 PHA......c.oeeeieeeeeeeeeestee ettt eans 51
Figura 19. EDX para 5%Ni-2%Ce/p=Al203 PHL. ....c.ooiiiieiiiieeeeeesee sttt 51
Figura 20. EDX para 5%Ni-2%La/p-Al203 PHL. .......oooiiiiieiiiieieieeeesee sttt 51
Figura 21. EDX para 5%Ni-2%Mg/7=Al203 PHA. .......cooieieieieeeeeeeet sttt 52
Figura 22. Perfil de TPR para el catalizador 5%Ni-2%Mg/y—Al203 pH4 ........cccovrieriiiieieeeeee 53
Figura 23. Perfil de TPR para el catalizador 5%Ni /p=Al203 PHA.......ccooveeiiiieieeeeeeeee e 54
Figura 24. Perfil de TPR para el catalizador 5%Ni-2%La/y=Al203 PHL........ccoevivieiiieieeeeeseeesiene 54
Figura 25. Perfil de TPR para el catalizador 5%Ni-2%Ce/y=Al203 PHL.......ccceeoerieieririeireeeneeeieen 55

Figura 26. Perfil de TPD de NHz3 sobre el catalizador de Ni/y-Al2O3 después de un proceso de reduccion con
H2 @ 500°C. ...ttt ettt ettt 57
Figura 27. Perfil de TPD de NHz sobre el catalizador de Ni-La/y-Al20s después de la reduccion con Hz a

5010 TSR 58
Figura 29. Imagenes SEM del catalizador con solo niquel a) 200 um, b) 100 um, ¢) 50 pmy d) 5 pm....... 59
Figura 30. Micrografia por TEM a 200 nm del catalizador 5%Ni/y=Al203 pH4. ........cccvvverevieiiieieeee, 60



Figura 31. Micrografia por TEM a 50 nm del catalizador 5%Ni/yAl203 pHA. .......ccoovveievveieiiieieiennn 60

Figura 32. Micrografia por TEM a 10 nm del catalizador 5%Ni/y=Al203 pH4. .......c.cooccvevevveieiiiieieciennn 61
Figura 33.FTIR desorcién de piridina a 100°C para los diferentes catalizadores. ...........ccccevvevveevverenne. 62
Figura 34. FTIR desorcion de piridina a 500°C para los diferentes catalizadores. ..........ccccoceeverveieneenne. 63
Figura 35. FTIR desorcion de CO2 a 100°C para los diferentes catalizadores.............c.cccceeereerecrcennene. 63
Figura 36. FTIR desorcion de CO2 a 500°C para los diferentes catalizadores. ............ccocvevvevevrvsvevenennnn. 63
Figura 37. Perfiles de presion para un experimento y sus dos repetiCiones. ..........ccevveeveevveeviiesveevveenreenes 66
Figura 38. Cromatograma TCD tipico de una muestra obtenida de gasificacion. ..........cccccccevvevvvrcvvenennn. 67
Figura 39. Curva de calibracion para hidrOgeno0...........cccoeuerueieieieieieisiesieseie ettt 68

Figura 40. Perfiles de Fraccion mol de los compuestos Hz, CO, CH4 y CO: para experimentos térmicos de
glucosa a diferentes temperaturas (550, 600 Y 650°C) ¥ 20S. ....ccveevievuieirreriesrieeieeteesieesieereessesaesseenes 69
Figura 41. Perfiles de Fraccién mol de los compuestos Hz, CO, CH4 y CO2 para experimentos de glucosa
con catalizador 5%Ni/y—Al203 pH4, a diferentes temperaturas (550, 600 y 650°C) y 20S. ......cccerveverirrncnne. 70
Figura 42. Perfiles de Fraccién mol de los compuestos Hz, CO, CHs y CO2 para experimentos de glucosa
con catalizador 5%Ni-2%Ce/y—Al>0z pH4, a diferentes temperaturas (550, 600 y 650°C) y 20s.................. 73
Figura 43. Perfiles de Fraccién mol de los compuestos Hz, CO, CH4 y CO2 para experimentos de glucosa
con catalizador 5%Ni-2%La/y—Al>0z pH1, a diferentes temperaturas (550, 600 y 650°C) y 20s. ................ 75
Figura 44. Perfiles de Fraccién mol de los compuestos Hz, CO, CH4 y CO2 para experimentos de glucosa
con catalizador 5%Ni-2%Mg/y—Al203 pH1, a diferentes temperaturas (550, 600 y 650°C) y 20s................. 77
Figura 45. Fracciones mol de los compuestos Hz, CO, CH4 y CO2 para experimentos térmicos de glucosa, a
diferentes tiempos de reaccion, S/IB=1Y 550°C. .......cccivevreeiieiieereeiieceeete et e eteeteeteesteeeteete e taestaesreearees 80
Figura 46.Perfiles de Fraccién mol de los compuestos Hz2, CO, CHsy CO2 para experimentos de glucosa con
catalizador 5%Ni/y—Al.O3 pH4, a diferentes tiempos de reaccion 550°C Y S/B=1. .....ccccoceververveveveeniennnn 81
Figura 47. Fracciones mol de los compuestos Hz, CO, CHs4 y CO2 para experimentos de glucosa con
catalizador 5%Ni-2%Ce/y—Al.03 pH4, a diferentes tiempos de reaccion 550°C y S/IB=1.........ccccceeeverurrune. 82
Figura 48. Fracciones mol de los compuestos Hz, CO, CHs y CO: para experimentos de glucosa con
catalizador 5%Ni-2%La/y~Al.03 pH1, a diferentes tiempos de reaccion 550°C y S/B=1..........ccccceeevervrrucne. 83
Figura 49. Fracciones mol de los compuestos H2, CO, CH4 y CO2 para gasificacién de glucosa con
catalizador 5%Ni-2%Mg/y-Al.0s pH4, a diferentes tiempos de reaccion 550°C y S/B=1.........c..ccecverurruene. 84
Figura 50. Comparacion del experimento térmico y los tres catalizadores diferentes a 650°C, S/B de unoy
0 T PSP PUUPTUPPPI 87
Figura 51. Comparacion de datos experimentales con los datos reportados por el software en el equilibrio

(o[0T q T[Tl =T aaToTo [TqT: Uy a1 (oo TS 116

xi



RESUMEN
Actualmente se ha presentado la problematica de producir energia de manera sustentable y

amigable con el medio ambiente, de tal forma que los sistemas basados en energias
renovables deben tomar mayor relevancia. La biomasa es un material que consiste en carbon,
hidrogeno, oxigeno, nitrégeno y minerales, se considera una energia renovable, barata,
eficiente, con menos emisiones de gases y ayuda al reciclaje de residuos organicos.

se considera un recurso renovable.

La gasificacion de biomasa genera residuos de carbono y alquitranes, por lo que se tiene que
buscar la forma de utilizar un catalizador que minimice la produccion de alquitranes y
producir mas hidrégeno. Los catalizadores sintetizados y probados fueron 5%Ni/y-Al>Os,
5%Ni-2%Cely-Al;03, 5%Ni-2%Laly-Al203 y 5%Ni-2%Mg/y-Al2Os todos ellos preparados
por la técnica de co-impregnacion de humedad incipiente, fueron caracterizados usando
Brunauer, Emmett y Teller (BET), Distribucion de tamario de particula (PSD), Difraccion de
rayos X (XRD) , Reduccion a temperatura programada (TPR), Desorcion a temperatura
programada (TPD), Adsorcién atomica (AA), Microscopia electronica de barrido (SEM),
Microscopia electrénica de transicion (TEM) y espectroscopia de infrarrojo con transformada
de Fourier (FTIR). Se vari6 la temperatura (550, 600 y 650°C) y el tiempo de reaccién
(5,10,20,30 y 40 segundos) para todos los catalizadores, ademas también se hicieron
experimentos térmicos para ver si existe una mejora al utilizar catalizadores. Los productos
de la gasificacion fueron analizados en un cromatégrafo de gases acoplado a un detector de
conductividad térmica y se determinaron cuantitativamente los compuestos Hz, CHs, CO y
COz.

Finalmente se encontrd que el mejor catalizador fue el de 5%Ni-2%Ce/y-Al,0za 650°C, 20s
con una relacion de vapor/glucosa de uno y catalizador/biomasa de dos, debido a que se
presentd un aumento de la cantidad de H» (0.61) y CO> (0.21), y una disminucion de CO
(0.09) y CH4(0.09). Lo anterior indica que se efectuan principalmente las reacciones de
desplazamiento de agua (CO+H,0<H>+C0;), reformacion con vapor de metano
(CHs+H203H>+C0) y reformacion en seco de metano (CH4+C02-2H»+2C0).

Palabras Clave: Gasificacion, Biomasa, Glucosa, Co-impregnacién, Hidrogeno.
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ABSTRACT
Currently, the problem of producing energy in a sustainable and environmentally friendly

way is a challenge, in such a way that systems based on renewable energies must take greater
relevance. Biomass is a material consisting of carbon, hydrogen, oxygen, nitrogen and
minerals, which is considered a renewable resource due to its low sulfur content and

emissions.

The biomass gasification generates waste carbon and tars, so we have to find a way to use a
catalyst that minimizes the production of tars and produce more hydrogen. The catalysts
synthesized and tested were 5%Ni/y-Al.Oz, 5%Ni-2%Ce/y-Al20s, 5%Ni-2%Laly-Al.03 y
5%Ni-2%Mg/y-Al203 all of them prepared by the incipient moisture co-impregnation
technique, were characterized using Brunauer, Emmett and Teller (BET), particle size
distribution (PSD), X-ray diffraction (XRD), programmed temperature reduction (TPR) ,
Programmed temperature desorption (TPD), atomic adsorption (AA), scanning electron
microscopy (SEM), transition electron microscopy (TEM) and infrared spectroscopy with
Fourier transform (FTIR). The temperature was varied (550, 600 and 650°C) and the reaction
time (5, 10, 20, 30 and 40 seconds) for all the catalysts, in addition thermal experiments were
also done to see if there is an improvement when using catalysts. The gasification products
were analyzed in a gas chromatograph coupled to a thermal conductivity detector and the Ho,
CHj4, CO and CO, compounds were determined quantitatively.

Finally it was found that the best catalyst was 5%Ni-2%Ce/y-Al.Oz at 650 °C, 20s with a
vapor / glucose ratio of one and catalyst / biomass of two, because there was an increase of
the amount of H, (0.61) and CO2 (0.21), and a decrease of CO (0.09) and CH4(0.09). This
indicates that water gas shift reactions (CO + H20«<>H> + C0), methane vapor reformation
(CHs + H203H> + C0O) and dry methane reforming (CHs + CO2<>2H> + 2C0).
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1 INTRODUCCION

Con el paso de los afios se presentan nuevos problemas, tales como: los aumentos de la
poblacion mundial y la demanda energética[1]. Ademas, otro problema que se tiene que
solucionar de la mano con los anteriores es la contaminacion ambiental, por ello se han
venido desarrollando técnicas alternativas para producir energia y atender la demanda. Las
reservas del petréleo han sido pronosticadas para unos 60 afios segun el ritmo de consumo
actual [2].

El aumento en el consumo de petrdleo ocurrid en los paises con economia emergente, los
cuales mantuvieron crecimientos constantes en su economia. Para el 2017 el consumo del
petréleo como fuente primaria de energia alcanzo el 34.20% [3]. En la Figura 1 se muestra
el consumo de energias primarias en el mundo.
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Figura 1. Consumo mundial de energia.
El consumo del gas natural también se incrementd, especialmente en los paises mas
desarrollados, los cuales han ido sustituyendo progresivamente al petroleo en la produccion
de electricidad.
El uso de estos combustibles tiene consecuencias graves para nuestro planeta, ya que generan

compuestos toxicos, como los gases de efecto invernadero: Clorofluorocarbonos (CFC),



Didxido de Carbono (CO5), Metano (CH4), Oxidos de nitrégeno (NOx), Ozono (Os), etc. los
cuales son los principales causantes al calentamiento global.

Actualmente la produccion de energia eléctrica depende de combustibles fosiles, los cuales
son recursos no renovables y la sociedad necesita buscar fuentes alternativas para generar

energia.

1.1 Planteamiento del problema

Actualmente, el abastecimiento de energia depende basicamente de los combustibles fosiles
los cuales se van a agotar en un futuro no muy lejano. [4]Asi que el problema principal que
se enfrenta es la produccion de energia pues el 95 % se obtiene por el reformado de
combustibles fosiles y sélo el 5 % restante es por medio de fuentes de energia alterna

(renovables) tales como solar, edlica, hidraulica, nuclear, geotérmica, biomasa, etc.[4].

1.2 Energias renovables

Algunas energias renovables son: la energia solar, eolica, geotérmica, biomasa, nuclear,
hidraulica, entre otras, que se describen a continuacion. En donde todas tienen la capacidad
de generar energia eléctrica de forma directa o producir compuestos biocombustibles o gases

con alto poder calorifico, como el caso del hidrégeno.

1.2.1 Energia solar

Historicamente, el uso de la energia solar para calentar un fluido fue uno de los primeros
medios para aprovechar la radiacién solar. Los primeros logros notables datan del siglo
XVIII, utilizando equipos de concentracién complejos que requieren el seguimiento de la
trayectoria del sol.[5] El calentamiento solar es uno de los métodos mas eficientes para
recuperar energia solar. De hecho, se estima que se puede obtener una potencia promedio de
30 a 60 W/m? utilizando un colector solar.

Todas las instalaciones solares requieren, para su disefio y dimensionamiento, conocimiento
del movimiento aparente del sol con respecto a un punto fijo en la Tierra, donde se encuentran
los colectores. La Tierra gira sobre su eje en la misma direccion de rotacion que gira alrededor
del sol. Un pardmetro importante es la declinacién del sol, que es el angulo formado por una
linea que va de la Tierra al sol con el plano del ecuador.[6]



La energia solar fotovoltaica es una tecnologia de rapido crecimiento. EI mayor obstaculo
para su uso en gran escala es el alto costo de inversiéon inicial, por lo que el uso de generadores
fotovoltaicos estd limitado a aplicaciones en las que el costo de introduccion de la red
eléctrica convencional es alto o limitado.[7]
Existen multiples desventajas en la energia solar como[5]:

« Carencias de bases de datos con mediciones fidedignas del potencial solar local.

» Definicion de politicas para su aplicacion masiva.

» Desarrollo incompleto de normatividad sobre los disefios y usos.

* Introduccion minima de las tecnologias disponibles en el mercado.

« Difusion y conocimiento escaso sobre la existencia de las tecnologias por parte de los

empresarios y usuarios.

« Capacitacion insuficiente del personal que instala estos sistemas.

1.2.2 Energia edlica

La energia eodlica representa actualmente el 2,8% de la energia eléctrica. En el 2010 la
potencia alcanzo 75.000 MW vy se prevé que para el 2020 sea de 180.000 MW. [5]

Varios factores cientificos y tecnoldgicos estan contribuyendo a este crecimiento:

- La energia edlica es abundante, limpia, el viento es inagotable y es un recurso renovable.
-Las turbinas eolicas no producen contaminacién ya que no liberan sustancias nocivas al

medio ambiente y no produce residuos. Presenta algunas desventajas tales como:

» Laenergia e6lica es una funcién de la velocidad del viento, lo que hace a este tipo de
energia intermitente y dificil de programar (son necesarias grandes velocidades de
viento (25 km/h)).[5]

» En el caso de una falla en la red, si la energia capturada no puede transmitirse, es
necesario tener frenos suficientemente grandes para absorber la energia cinética de la
turbina y la energia capturada durante el frenado, incluso si hay un problema de
transmision, lo que supone un sistema de frenado en el eje de la turbina (par de
frenado muy alto).

» Ademas, el ruido de las turbinas es muy grande, afectan el ecosistema al cambiar el

flujo del aire y presenta un impacto visual.



1.2.3 Energia geotérmica

La energia geotérmica es la energia térmica contenida en la Tierra, y su produccion cubre
todos los procesos que permiten la extraccion y el procesamiento industrial de este calor
interno. Se debe en parte a un proceso heredado (la energia gravitacional de la formacion del
planeta) y en parte a la continua descomposicion de los materiales radiactivos (U, Th y K)
durante un largo periodo de tiempo, que estan contenidos dentro de la corteza continental, a
un espesor medio de 30 km. Se transfiere, en partes estables del globo, por conduccién hacia
la superficie de un flujo de calor relativamente bajo (65 mW/m?), lo que genera un gradiente
térmico promedio de 30 ° C / km.[5]

La estructura interna de la Tierra es tal que el 99% de su masa esta sometida a temperaturas
superiores a 1,000°C y solo el 0,1% tiene una temperatura inferior a 100°C, los extremos son
mas de 6,000°C para la parte interna del ntcleo y un promedio de 15°C para la superficie del
planeta, donde los humanos evolucionaron. La produccién interna de calor se estima en
20,000 GW, el flujo de calor terrestre, que deja escapar una potencia térmica en el rango de
42,000 GW, esta llevando a un enfriamiento muy lento de la Tierra.[5]

La energia geotérmica permite producir electricidad o calor; Cada metodo de
aprovechamiento del calor de la Tierra utiliza distintas tecnologias para diferentes
aplicaciones.

Algunos benéficos son los bajos costos de su sistema de bombas. Aungue también presenta
inconvenientes: su ciclo de producciéon de electricidad es un circuito cerrado y eso modifica
el medio ambiente del lugar, ademas la salida de calor interno de la tierra debe ser continua,
la variabilidad de las presiones de trabajo de las bombas es muy extremo y requieren

mantenimiento en tiempos cortos de trabajo.

1.2.4 Energia hidraulica

La energia hidréulica es la energia cinética del movimiento de masas de agua y la energia
potencial disponible a una cierta altura. Su origen es la evaporacion del agua de océanos,
lagos, etc. por la accidn de la energia solar que cae en forma de lluvia o nieve en altas
superficies terrestres (montafias).

Las centrales se pueden clasificar segun la forma en la que se recibe y se produce la
acumulacion del agua o por la potencia producida; asi, pueden ser de agua fluente o de flujo



regulado (a través de un depdsito de ajuste diario, semanal o mensual). En cuanto a su
potencia se tienen: Micro centrales (1 a 100 KW), Mini centrales (100 KW a 1.0 MW) y
Pequefias centrales (de 1.0 a 30.0 MW). [7]

Algunas desventajas que presenta la energia Hidraulica son:

» Las centrales hidroeléctricas requieren de un importante desarrollo de la
infraestructura que producira la electricidad.

» La construccion de las grandes presas, como cualquier otra obra civil, genera efectos
negativos sobre el entorno durante el periodo de construccion.

» Una vez puestas en operacion, pueden seguir ocasionando dafios al medio ambiente,
ya que modifican el habitat ecoldgico de la vegetacion del entorno y de los peces y
demas especies que viven en el agua.

» Otros inconvenientes estan relacionados con la dificultad de prever la produccién de
energia que serdn capaces de generar las instalaciones, ya que dependen del caudal
disponible en los rios en cada momento.

» Las centrales hidroeléctricas suelen estar en lugares retirados de los centros de
consumo, lo que obliga a la construccion de lineas de transporte. Esta necesidad,

ademas de encarecer la inversion, provoca pérdidas de energia.

1.2.5 Energia nuclear

La energia nuclear se obtiene de las reacciones nucleares de fusion o fision nuclear. En la
fusion dos nucleos atomicos muy ligeros se unen (se fusionan) y en la fisiéon un nucleo
atomico muy pesado es dividido (fisionado) cuando un neutrdn con cierta energia lo golpea.
En ambos procesos la masa de los reactivos es superior a la de los productos por lo que se
libera una gran cantidad de energia.[7]

La energia nuclear aun representa un pequefio porcentaje del abastecimiento al consumo
global de la sociedad. [7]

Un importante factor en contra del uso de la energia nuclear tiene que ver con la seguridad
en las centrales. También se debe considerar que las plantas nucleares se deterioran
rapidamente durante su funcionamiento, y resulta peligroso que no trabajen en condiciones

Optimas.



1.2.6 Energia a partir de biomasa

La biomasa se refiere a los materiales organicos derivados de todos los seres vivos [8]. El
primer combustible usado por los humanos fue la biomasa proveniente de las plantas. El
hidrégeno puede obtenerse a partir de una fuente renovable como es la biomasa, mediante
varios procesos termoquimicos, tales como la combustién, licuefaccion, pirolisis y
gasificacion.

Desde el punto de vista energético, la biomasa se caracteriza por tener un bajo contenido de
carbono, elevados contenidos de oxigeno y compuestos formados por cadenas largas del tipo
CnH,,, y sus productos de gasificacion contienen CO,, CO, H, y CH4 que concentran una
gran parte del poder calorifico de la biomasa, el cual depende del tipo de biomasa y su
humedad, los cuales se pueden dar en base seca o base hiumeda [9].

Los diferentes tipos de biomasa se pueden clasificar en cuatro categorias [10].

» Cultivos Energéticos. Son aquellos sembrados con el propdsito de producir
plantaciones energéticas: los cuales comprenden cultivos herbaceos, industriales y
agricolas. Ejemplos tipicos son los eucaliptos, sauces, alamos, cafias de azucar,
alcachofas, frijoles de soya y algodones.

» Residuos Agricolas. Grandes cantidades de residuos de plantas agricolas se producen
anualmente alrededor del mundo y son ampliamente subutilizadas. EIl 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, cascara de mani y paja. También dentro de los residuos agricolas se
encuentra el residuo animal (estiércol), debido al bajo valor calorifico del gas de
sintesis producido con estiércol animal. El estiércol no es técnicamente factible, un
ejemplo, es el estiércol de vaca, que puede ser utilizado como un combustible
suplementario mezclado con una biomasa lefiosa, como el aserrin.

» Otro tipo de desechos de fuentes domesticas o industriales es el combustible derivado
de la basura (RDF), el cual es un material combustible compuesto principalmente de
materia vegetal, pero también puede incluir algunos residuos plasticos de la basura,
el cual puede utilizarse sin tratar o en forma procesada (granulos).

» Residuos Forestales. Estos desechos y residuos incluyen los de madera y tala de

arboles y arbustos. Los combustibles de madera (lefia y carbon vegetal) provienen de



bosques naturales o plantaciones forestales, donde el combustible de madera es la
principal fuente de energia a pequefia escala en las zonas rurales, sin embargo, es
necesaria la reforestacion debido a las demandas crecientes de energia conforme
aumenta la poblacion mundial.
» Residuos industriales y municipales. Estos residuos abarcan los sélidos municipales,
lodos y de la industria.
La gasificacion catalitica con vapor de la biomasa en lechos fluidizados es un enfoque
prometedor debido al rapido calentamiento de la biomasa, su eficiente transferencia de calor
y de masa entre fases reaccionantes, y su temperatura de reaccion uniforme. Ademas, toma
en cuenta una amplia distribucion de tamarfio de particulas [11].
Trabajar con la biomasa permite resolver dos problemas: el primero, la generacidn de energia
limpia a partir de la produccion de hidrégeno v, el segundo la limpieza del medio ambiente
dado que el objetivo es utilizar desperdicios de biomasa y con ello dejar de depender de los
combustibles fosiles. También presenta algunas desventajas, como su produccion y
almacenamiento dependiendo del tipo de biomasa que sea, ya que algunos de estos procesos
son caros.
En la tabla siguiente se presenta un resumen de las ventajas y desventajas de cada energia

mencionada con anterioridad.

Tabla 1. Presenta un resumen de las ventajas y desventajas de cada energia.

Tipo de energia

Energia solar

Energia eolica

Ventajas
Donde es abundante
puede ser una fuente

importante de
energia.

Es abundante, limpia,
el viento es

inagotable y es un
recurso renovable.

Desventajas

No es uniforme en
todo el planeta.

Es intermitente.

El ruido de las

turbinas es  muy
grande, afectan el
ecosistema al

cambiar el flujo del
aire 'y presenta un
impacto visual.

Observaciones

Se puede usar para
construir celdas
solares y
almacenarla.

No produce ningln
residuo
contaminante.



Energia geotérmica

Energia nuclear

Nuestro planeta tierra
posee un  calor
interno que se estima
en 20,000 GW,
potencial que se
puede aprovechar.

Es una manera limpia
de obtener energia de
reacciones simples,
pero con alto
potencial.

El ciclo de
produccion de
electricidad es un
circuito cerrado y eso
modifica el medio
ambiente del lugar.

La seguridad de sus
plantas es  muy
estricta y las politicas
de varios paises no
las aprueban como

Es importante
mencionar que los
benéficos son bajos
costos de su sistema
de bombas.

Se debe tener cuidado
con los residuos
radioactivos que se
generan.

seguras.

Las centrales
hidroeléctricas suelen
estar en lugares
retirados de los
centros de consumo,
lo que obliga a la
construccion de
lineas de transporte.
Esta necesidad,
ademas de encarecer
la inversion, provoca
pérdidas de energia.

La construccion de
las grandes presas,
como cualquier otra
obra civil, genera
efectos negativos
sobre el entorno
durante el periodo de
construccion.

Materia prima limpia
y abundante.

Energia hidraulica

1.3 Hidrdgeno como fuente de energia
El hidrégeno como combustible ha recibido una gran atencion en los Gltimos afos, debido a

que es un vector energético y por lo mismo es capaz de almacenar energia quimica que al
romperse ese enlace genera energia eléctrica de manera controlada, su elevado poder
calorifico, combustion limpia en el sentido que no produce CO,, puede servir como
combustible a motores de combustion interna alternativa, a turbinas de gas y a celdas de
combustible.

El hidrgeno no existe libre en la, su obtencion depende de varias maneras como se presenta

en la tabla 2.



Tabla 2. Diferentes tecnologias de produccion de hidrégeno.

Reformacion catalitica con vapor.

Este es un proceso catalitico que involucra
la reaccién ya sea de metano del gas natural
0 de otros hidrocarburos ligeros para generar
una mezcla de hidrogeno y mondxido de
carbono. La mezcla es entonces separada
para obtener hidrégeno de alta pureza. Este
método es la tecnologia mas eficiente y a
pesar de sus condiciones de reaccién: 979-
1100 K y 3.5 MPa. Pero sus principales
desventajas son: Cantidades de didxido de
carbono muy altas. La materia prima es un
recurso no renovable.[12]

Oxidacion parcial.

Este proceso involucra la reaccion de un
combustible fosil con un limitado suministro
de oxigeno para producir una mezcla rica en
hidrégeno, el cual es posteriormente
purificado. La oxidacion parcial puede ser
aplicada a wuna gran cantidad de
hidrocarburos, Se trabaja con temperaturas
mayores a 1000K. La principal desventaja
son las emisiones de CO, y CO.[7]

Gasificacion.

Este proceso consiste principalmente en
hacer reaccionar oxigeno y biomasa, para
obtener una mezcla de hidrogeno vy
monoxido de carbono, ademés de ciertas
impurezas presentes. Las condiciones de
reaccion: 1073Ky 3.5 MPa y se lleva a cabo
una oxidacion parcial.[12]

Electrolisis.

Es el uso de energia eléctrica en un
electrolizador para extraer el hidrégeno del
agua, descomponiéndola en oxigeno e
hidrégeno. Este método no es muy eficiente
actualmente en relacion con el costo-
beneficio (técnicamente si lo es), en
comparacion con reformacion de metano,
pero puede permitir la generacion del
hidrogeno mediante energia eléctrica
proveniente de fuentes renovables. [12]

Fotolisis

La luz actua como catalizador en el proceso
de descomposicion de agua o biomasa.
Pueden usarse microorganismos para que
lleven a cabo el proceso y la Unica
desventaja es la condicion incipiente de esta
tecnologia.[7]




Uso de microorganismos y su fotosintesis
para capturas energia solar y producir
hidrogeno. Ocurre una electrolisis y una
Biofotdlisis desventaja es que las enzimas productoras
de hidrogeno son muy sensibles a la
concentracion de oxigeno por lo tanto es el
método con rendimientos mas bajos.[4]
Adicionalmente, su usa para generacién de electricidad en dispositivos de conversion de

energia como las celdas de combustible (Figura 2) que permiten un mejor aprovechamiento
del contenido energético, debido a la alta eficiencia de conversion (40%-75% segun tipo de

celda).

@ Hydrogen @ Proton (+ve)
Fue' ce" StaCk . Omygen Electron i-ve)
Anode JI Cathode

Hydrogen Onygen
H; Fuel L ~ 0“ 0, From Air
H; Recycling £ ‘ ‘ Air and
1

2 Water Vapour

Gas Diffusion Layer Catalyst Catalyst Gas Diffusion Layer

Proton Exchange Membrane

Figura 2. Celda de combustible, que usa hidrégeno.

Ademas, cuando el hidrégeno es empleado como combustible para generar electricidad (la
forma maés practica de utilizarlo), las emisiones son exclusivamente vapor de agua y calor.
Por todo lo anterior el hidrdgeno, asi como su alta compatibilidad con energias e insumos
renovables, es hoy en dia un candidato muy atractivo para sistemas energéticos eficientes,
limpios y sustentables.

Todas las energias mencionadas tienen ventajas y desventajas, pero el hidrogeno presenta
una gran promesa debido a su elevado poder calorifico. Particularmente su produccion a
través de la biomasa es una tecnologia con mucho potencial debido a la abundancia de la
biomasa y a su ciclo de carbono neutro.

El hidrogeno es candidato para abastecer de energia a la sociedad debido a que presenta
ventajas tale como: un elevado poder calorifico (122 kJ por kg), aproximadamente 2.75 veces
mayor que otros combustibles de hidrocarburos [13], los productos generados en su

combustion son principalmente agua y oxigeno, los cuales no son considerados peligrosos.
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El hidrégeno sera un portador de energia importante en el futuro, pero su produccion es uno
de los retos mas significativos.

Aun asi, el hidrogeno, no se encuentra en forma elemental, sino como parte de moléculas
como el agua y/o hidrocarburos. Actualmente uno de los principales problemas a los que se
enfrenta su produccidn es que el 95 % se obtiene por el reformado de combustibles fosiles y
solo el 5 % restante es por medio de fuentes de energia alterna tales como biomasa [14]. Por
ello se requiere disminuir la dependencia energética con respecto a los combustibles fdsiles,
por lo que es necesario disefiar métodos sostenibles, que no provoquen contaminacion y usen
fuentes de energia alternativa.

El hidrégeno tiene el mayor poder calorifico de todos los combustibles y los productos
energéticos.

Para disminuir la formacion de contaminantes, debe considerarse la produccion de hidrégeno
a partir de fuentes sostenibles de energia, las cuales son llamadas métodos verdes de
produccion de hidrogeno. Entre estas fuentes; biomasa, energia solar, energia edlica y energia
hidroeléctrica, s6lo la biomasa puede generar hidrogeno directamente [14].

Por lo anterior, se tienen que buscar alternativas para el desarrollo de la humanidad y sin
estar perjudicando el medio ambiente. Se considera que la gasificacién de biomasa es una
tecnologia muy apropiada debido a que es abundante, se pueden aprovechar residuos para
producir energia, el almacenamiento de la materia prima no es complicado, tiene una
eficiencia de produccion eléctrica (12-30%) y térmica (60-80%) etc.

Actualmente, los métodos utilizados son la gasificacion por vapor (directa o indirecta) y otros
procesos avanzados como la gasificacién con agua supercritica, aplicaciones de ciclos
termoquimicos y la conversion de intermedios. Se esta trabajando en estos procesos, ya que
no han demostrado una buena eficiencia y conversion de gases esperados (principalmente

gas de sintesis).

1.4 Gasificacion de biomasa para producir hidrégeno

La gasificacion de biomasa representa una oxidacion parcial del carbono en la materia prima.
Los productos principales de la fase gaseosa son: una mezcla de monoxido de carbono (CO)
e hidrégeno (H), conocida como gas de sintesis (syngas), ademés de metano (CHa), y
algunos hidrocarburos ligeros, tales como etano y propano, e hidrocarburos pesados, como
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alquitranes, que condensan a temperaturas entre 250 y 300 °C. También se producen gases
indeseables como sulfuro de hidrogeno (H2S) y cloruro de hidrogeno (HCI) o gases inertes
como nitrégeno (N2). La composicion de la fase gaseosa dependerd de la materia prima
utilizada y de las condiciones de operacion en el proceso de gasificacion [15].

La celulosa y lignina son los principales constituyentes de la biomasa. La primera es un
polimero de glucosa con una unidad de repeticion C4H,,05 entre si mediante enlaces 13-
glucosidico[16]. En una composicion tipica de la biomasa, la celulosa oscila entre 30 a 50%
en peso y la lignina en el rango 17-27% [17]. La glucosa se utiliza como un compuesto
modelo que representa la celulosa.

De lo anterior se desprende que es necesario sintetizar nuevos catalizadores para reducir las
temperaturas de reaccion, evitar la produccion de alquitranes y disefiar y construir prototipos
para realizar experimentos de gasificacion de biomasa que reporten informacion cinética y
fisica para establecer modelamiento cinético y termodinamico de las reacciones. Todo esto
permitird obtener constantes cinéticas de reaccion, constantes de equilibrio de reaccion,
constantes de equilibrio de adsorcion, energias de activacion para cada etapa, orden de
reaccion, esquemas de reaccion, mecanismos de reaccion, etc.

En los Gltimos afios, la gasificacion de vapor de la biomasa se ha convertido en un area de
interés, ya que produce un gas de sintesis con relativamente mayor contenido de hidrégeno.
Este gas de sintesis se podria utilizar en aplicaciones industriales, tanto para la produccion
de electricidad altamente eficiente y como materia prima para la sintesis quimica.

La conversién de la biomasa afiade valor al gas de sintesis aumentando los rendimientos de
H. y CO [18]. El gas de sintesis, producido a partir de biomasa, debe ser limpiado de trazas
de H2S, COS, CSz, HCI, NHs, y HCN en el nivel de ppb. Para lograr esto sin un impacto
negativo en la eficiencia térmica del proceso, el gas de sintesis tiene que ser limpiado a
temperaturas superiores a 600°C, o dependiendo de la composicion que presente [8].

La gasificacion de biomasa puede ser efectuada por procesos térmicos y cataliticos. Los
primeros se llevan a cabo a temperaturas elevadas, del orden de 1000°C mientras que usando
un catalizador se pueden reducir estos valores a 550°C, y esto trae importante disminucion
en el riesgo de corrosion del reactor utilizado, peligrosidad, costos de operacion, etc.

En este estudio de va a realizar investigacion acerca de la gasificacion de biomasa para la

produccion de hidrogeno y gas de sintesis (CO y H), usando diversos catalizadores basados
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en 5%Ni/y-alimina promovidos con oxido de lantano u oxido de cerio y con ello disminuir
la formacion de alquitranes y poder generar elevadas conversiones para disponer de
informacion para proponer un estudio cinético.

Se va a usar el reactor CREC- Riser Simulator, a través de experimentos térmicos usando
glucosa, asi como experimentos cataliticos usando Ni/y-alimina con distintos promotores,

variando la relacion vapor/ biomasa, tiempo de reaccion, agente gasificante y temperatura.

2 REVISION BIBLIOGRAFICA

La gasificacién con vapor de la biomasa implica una compleja red de reacciones
heterogéneas. El proceso se puede clasificar en tres pasos: secado, desvolatilizacion y
gasificacion. Se puede considerar gasificacion de biomasa como una combinacién de las
reacciones primarias y secundarias. Las reacciones primarias descomponen las moléculas de
biomasa vaporizadas, formando gases permanentes, hidrocarburos superiores, alquitranes y

coque.
heat
CoHy0, + wHy0—0H, + BCO +yC O, + @H,0 + 9C, Hyp + QC(s) Feuacion 1

Las reacciones secundarias forman hidrocarburos superiores y alquitranes en hidrocarburos

mas ligeros y gases permanentes [13].

CpHym + nH,0 - nCO + (n + m)H,  Ecuacion 2

De acuerdo a la ecuacién 2 se derivan las siguientes reacciones secundarias (Tabla 3) que
son las méas importantes en el proceso de gasificacion.

Tabla 3. Reacciones quimicas méas importantes en el proceso de gasificacion.

Reaccion de desplazamiento

CO + H,0 & Hy + €0, AH° = —41.16 KJ /mol
de agua-gas
Reformado de metano con
CH, + H,0 < CO + 3H, AH® = 205.81 KJ /mol
vapor

Reformado de metano en seco CH,+ C0O, < 2C0 + 2H, AH° = 246.98 KJ /mol

Desplazamiento heterogéneo
C+ H,0 « H, +CO AH° = 131.29 KJ /mol

con gas
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Reacciéonn Boudouard C+C0, o 2C0 AH® = 172.46 KJ /mol

Gasificacion de hidrogenacion C+2H, & CH, AH® = —74.52 K] /mol

Las reaciones anteriores son reversibles con sus respectivas constantes de equilibrio y se
pueden interpretar en un sentido o en otro.

El objetivo principal de la gasificacion de la biomasa es producir hidrégeno y para mejorar
la eficiencia del proceso se requiere eliminar los alquitranes que son compuesto
poliaromaticos no deseados pero cuya degradacion permite producir mas hidrogeno.
Derivado de lo anterior se plantea que la biomasa tiene un gran potencial de produccién de

hidrogeno, gas de sintesis y otros hidrocarburos.

Se ha estudiado la gasificacion catalitica de lignina con vapor, usando un catalizador
fluidizable Ni/y-alumina, la cual tiene otras ventajas: (i) se produce un gas con un mayor
poder calorifico, (ii) se reduce el efecto de dilucion de N2 del aire, y (iii) se elimina la
necesidad de una planta de oxigeno costosa cuando el aire y el oxigeno se utilizan como

mediadores en la gasificacion [13].

2.1 Mecanismo de gasificacion

Para el equilibrio quimico termodinamico que se lleva a cabo en la gasificacion de vapor de
biomasa se considera un analisis tanto estequiométrico y no estequiométrico. Estos anélisis
incluyen productos gaseosos, alquitranes y coque, ademas de considerar varias condiciones
de operacion. A medida que aumenta el tiempo de reaccién, los resultados experimentales se
acercan al equilibrio quimico [19].

Generalmente los equipos de gasificacion contienen 4 zonas: secado, volatilizacion,

oxidacién y reduccion.

2.1.1 Zona de secado
La zona de secado recibe energia mediante transferencia de calor desde otras regiones. La
velocidad de secado depende de la temperatura del medio, contenido de humedad del gas de

secado, el tipo de biomasa, etc.
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A medida que la biomasa sin ser tratada entra a la zona de secado, su temperatura se

incrementa a 100-150 ° C [20]. No se producen reacciones quimicas en esta zona.

2.1.2 Zona de volatilizacion

La transferencia de calor desde la zona caliente provoca la volatilizacion de la biomasa
alimentada. La temperatura en esta regién aumenta rapidamente debido a su diferencia entre
aquellas de la biomasa alimentada y los gases calientes. EI aumento de temperatura se
controla mediante transferencia de calor. A medida que la biomasa alimentada se volatiliza,
se produce un rapido carbonizado y reduccion en sus volimenes, provocando considerables
variaciones en la estructura, asi como en las propiedades fisicas y térmicas de la biomasa
alimentada [21].

Los productos de la zona de volatilizacion son principalmente gases permanentes, alquitran
y carbon. Los productos indeseables deben ser controlados y minimizados en los
gasificadores. Las cantidades de cada uno de estos productos de la zona de reduccion varian
dependiendo de la temperatura de la zona, la velocidad de calentamiento, la estructura de la

biomasa y la composicion.

2.1.3 Zona de oxidacion

En la zona de oxidacion, hay una serie de cambios quimicos y fisicos. El material se introduce
en el lecho del reactor y el oxigeno reacciona con una porcién de carbono de la biomasa hasta
que casi todo el carbono se libera como CO». Los procesos de oxidacion ocurren usualmente
a temperaturas de 975 a 1275 K [22].

Las reacciones heterogéneas entre el oxigeno y un combustible sélido producen CO2 cuando

se utiliza aire en el proceso de gasificacion. Ademas, el contenido de oxigeno disminuye de
21 a 0%, mientras que el porcentaje de CO2 producido aumenta proporcionalmente [23].
Debido a la naturaleza exotérmica de las reacciones involucradas en esta zona, la temperatura
alcanzada es la mas alta dentro de todo el proceso. Las principales reacciones en la zona de

oxidacion se enumeran a continuacion.

M]
Kmol

C+0,=C0, AH= 3938

Ecuacion 3
Hy +50, = Hy0  AH = 242" Feuacion 4

M]
Kmol
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2.1.4 Zona de reduccion

En la zona de reduccidn, se producen varias reacciones quimicas a alta temperatura en
ausencia de oxigeno. Suponiendo un proceso de gasificacion utilizando biomasa como
materia prima. La primera etapa del proceso es la descomposicion termoquimica de la
biomasa con la produccion de gases y alquitranes [24].Las principales reacciones de

gasificacion que se producen en el proceso de reduccion se mencionan a continuacion:

C+C0O,=2C0 AH = —172.6% Reaccion Boudouard Ecuacion 5
C+H,0=H,+CO AH =-131.4 % Reaccidn de vapor Ecuacion 6
C0,+ H, = CO + H,0 AH = 41.2 %Reaccién de cambio a agua Ecuacion 7

C +2H, = CH, AH =75% Reaccion de metano Ecuacion 8

Las principales reacciones muestran que las necesidades de calor durante el proceso de
reduccion son considerables. Como resultado, la temperatura del gas disminuye en esta zona
de reduccion ya que proporciona el calor para la reaccién quimica. Al momento de llevarse
a cabo la gasificacion, todo el carbono se quema o se reduce a monéxido de carbono. La
biomasa no convertida permanece como ceniza y carbon [8].

De esta forma se han descrito en términos generales las etapas que ocurren durante la
gasificacion de la biomasa y que deben ser consideradas durante el disefio de un reactor

quimico.

2.2 Condiciones en la gasificacién de biomasa

Al llevarse a cabo la experimentacidn algunos investigadores sefialan el proceso de las
reacciones de la gasificacion, iniciando con la inyeccion de una mezcla con una cierta
relacion de vapor y agua, el agua se evapora y se aumenta drasticamente la presion en el
reactor, la reaccion quimica se efectla de acuerdo con el tiempo de reaccion programado.
Después de la reaccion, los productos se evacuan a la caja de vacio, lo cual hace descender
la presion. Desde la caja de vacio, las muestras de gas se enviaron sistema GC a través de

lineas de transferencia aisladas [8].
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Los experimentos de gasificacion de vapor se realizaron en el reactor CREC Riser Simulator
fluidizado a una temperatura de reaccion de 550-650 °C, la relacién de catalizador/biomasa
(Cat/B) de 12,5 g/g, el tiempo de reaccion de 20 s y S/B=1 [18]. En donde los Catalizadores
se compararon en términos de:

0] El rendimiento de gas seco (moles de Hz, CO, CO. y CH4 producidas / moles de

biomasa alimentados).

(i) La conversion de carbono para gases permanentes.
El trabajo de Mazumder y de Lasa consistié en utilizar La2Os fluidizable como promotor del
catalizador Ni / Sasol y—Al;O3 y encontraron que es capaz de gasificar 100% de glucosa sin
alquitranes detectables formados a 650 °C. En cambio, en la gasificacion de metoxi-4-
metilfenol produce 85.5% de conversion de carbono a los gases permanentes con solamente
la formacion de alquitran 8.3% y el 5.7% la deposicion de carbono como coque.
La adicion de La2Os, hasta un 5% en peso, ayuda a reducir la temperatura de reaccion y la
acidez de Lewis del catalizador sintetizado [18].
Actualmente se estan realizando esfuerzos para encontrar una manera de degradar y remover
los alquitranes del gas combustible, proveniente de la gasificacion de la biomasa. Los
diferentes enfoques para la eliminacion de alquitran hasta la fecha pueden ser categorizados
como sigue: (i) de tratamiento de gas de sintesis directo en el interior del gasificador (métodos
primarios) y (ii) la limpieza de gas caliente después del proceso de gasificacion (métodos
secundarios) [8].
Para producir gas de sintesis 0 H2 y CO (moléculas méas pequefias que se pueden obtener a
partir de la biomasa) los compuestos modelo simplificados son buenos, pero para las
moléculas més grandes (fenol, benceno, etc.) es necesario el uso de la estructura quimica de

la lignina o un compuesto modelo lignocelulésico [25].

2.3 Tipos de gasificadores

A lo largo del tiempo se han venido desarrollando algunos tipos de gasificadores de biomasa.
Los cuales operan con diferentes hidrodinamicas, agentes de gasificacion y condiciones de
funcionamiento tales como temperatura y presion. Los tipos mas importantes de

gasificadores son: de lecho fijo, que funcionan a contracorriente (corriente ascendente), co-
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corriente (corriente descendente), gasificadores de lecho fluidizado y gasificadores de flujo
de arrastre [26].

Los gasificadores se pueden dividir en dos tipos principales: reactores de lecho fijo y
reactores fluidizables, cada uno de ellos con sus respectivas variaciones. Existe un tercer tipo,
el gasificador de suspensién ha sido desarrollado para la gasificacién finamente dividida del
carbon (<0.1-0.4 milimetros). Este tipo de gasificador no se recomienda para materiales
fibrosos como la madera, debido a que el proceso es inadecuado para la mayoria de los

materiales de biomasa [27].

2.5 Catalizador

El catalizador promueve las reacciones de gasificacion y ayuda a la destruccion del alquitran,
una vez que se optimizan las transferencias efectivas de calor y masa entre las particulas.
Estudios demuestran que los catalizadores con niquel y con 6xidos metélicos alcalinos son
mejores para las reacciones de gasificacion [28]. El catalizador no afecta la produccién del
gas pero controla su composicién. Los catalizadores cuyo soporte es alumina y la fase activa
es niquel son més activos en la gasificacion de carbon a partir de hidrocarburos ligeros. Un
catalizador debe tener alta eficiencia en la eliminacién de alquitran, ser amigable con el
medio ambiente (es decir, no producir contaminacion secundaria), debe tener bajo costo y
facil regeneracion.

El catalizador de Ni 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 deposicidn de coque, sinterizacioén y aglomeracion
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 traves de la formacion de fases de carburo de niquel. Debido a esto, los
nuevos catalizadores para la gasificacion de biomasa deben tener larga vida util, para prevenir
la formacion de alquitran, el ensuciamiento de carbono y la aglomeracion cristalina bajo las
condiciones de operacién de un gasificador. Para lograr esto, el uso de promotores ha
desempefiado un papel muy importante en la minimizacion de la formacion de alquitran y en

el aumento de la estabilidad de los catalizadores de Ni [29].
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El Ni siempre en la catalisis presenta cambios en el tamafio y morfologia de las particulas de
Ni, las cuales se aplanan y se estabilizan en la superficie parcialmente reducida del soporte,

con los 6xidos metalicos.

2.6 Investigaciones realizadas por diversos centros de investigacion

Investigadores de diversos grupos de investigacion han realizado también importantes
estudios de la gasificacion de la biomasa empleando otros catalizadores y otros prototipos de
reactor.

Algunos investigadores como: Singfoong Cheah (2008), Katherine R. Gaston, Yves O.
Parent, Mark W. Jarvis, Todd B. Vinzant, Kristin M. Smith, Nicholas E. Thornburg, Mark
R. Nimlos, Kimberly A. Magrini-Bair usaron Cerio en sus experimentos, ya que por sus
propiedades quimicas ayudan a disminuir la formacion de alquitranes.

Singfoong Cheah et al., [17] utilizaron olivino de Cerio-Niquel modificado como un material
fluidizado en el gasificador de biomasa. Los olivinos son meso silicatos que cristalizan de
manera ortorrombica. Mientras mas hierro contiene méas denso es el olivino. La conversion
de glucosa, como compuesto modelo de biomasa se trabajé a temperaturas de 600 a 800 °C.
El biocarbono fue producido con olivino modificado a una temperatura de 800 °C, lo que
resulto ser menor del 40% al producirlo con olivino puro. El catalizador al ser caracterizado
mostrd una fraccion de NiO al reducirse en el gasificador. Ademas, el catalizador contribuyo
a la formacion de oxigeno en el gasificador lo que favorecié una menor cantidad de coque,
que la obtenida sin oxigeno.

La dolomita, es un mineral con férmula general MgCO3*CaCOs3, ha sido considerada como
un catalizador en la gasificacion de la biomasa, es descartable, barato y puede reducir
significativamente el contenido de alquitran del gas producto. EI principal problema con
estos materiales es su fragilidad, ya que son suaves y las condiciones en las que se usan deben
ser bajo régimen turbulento en los lechos fluidizados.

Dalai et al., 2003 [30], estudiaron el rendimiento de un catalizador de CaO variando su carga
de 0 a 8.9% en peso durante la gasificacion programada de temperatura (TPG) y procesos de
gasificacion a temperatura constante (CTG). Los experimentos mostraron que el uso de CaO

como catalizador redujo la temperatura de gasificacion hasta 150°C. Ademas, los
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rendimientos totales de combustible (H2) y los rendimientos de carbono aumentaron
significativamente cuando gasificaron celulosa, cedro y alamo temblon.

Hu et al.[31], 2006, trabajaron olivino calcinado y dolomita con catalizadores en un reactor
de lecho fijo. Los resultados muestran que las actividades cataliticas de los catalizadores
calcinados son mayores que las de los naturales.

Un sistema similar fue utilizado por Lopamudra et al., [32] 2005, quienes observaron que la
conversion de alquitran aumenta con un aumento de temperatura de 800 a 900 ° C. Se
encontr6 que los compuestos heterociclicos solubles en agua se pueden convertir al 100% a
900 ° C.

Ademas, la conversion de poliaromaticos pesados puede aumentar de 48% a 71% con el uso
de 17% en peso de olivino en arena a 900°C, en comparacion con una conversion de hasta
90% con el mismo porcentaje en peso de dolomita calcinada. Una cantidad total de alquitran
de 4.0 g/ m®se redujo a 1.5y 2.2 g/ m® utilizando dolomita y olivino, respectivamente.

La lignina, un compuesto polimérico que se encuentra en la biomasa, es una gran fuente de
energia. Sin embargo, es dificil convertir la lignina a gas de sintesis. Esto puede ser debido a
la existencia de unidades estables de p-hidroxifenilpropano [33]. Por lo tanto, un catalizador
es necesario para la gasificacion de la lignina a gas, algunos aportes de investigadores son:
Antal et al ,[34][35] inform6 que el carbdén activado es un buen catalizador para la
gasificacion de glucosa o de celulosa en SCW (agua supercritica) en 873 K 'y 34.5MPa, en
un reactor de lecho empacado. Obtuvieron 0.88% de H: en peso, 1.78% de alquitranes
Minowa et al. [36] [37] llevé acabo la descomposicién de la celulosa en agua caliente a 623
K utilizando un catalizador de niquel soportado en MgO, lo cual mostré mejor rendimiento
bajo condiciones ensayadas. Utilizaron un reactor autoclave (120 cm?® de capacidad y 18 cm?®
de espacio de cabeza) con un agitador magnético. Concluyeron que el tipo de soporte tiene
un fuerte efecto sobre el rendimiento del gas, y la actividad catalitica depende del tamafio
global del catalizador en lugar de la superficie debido a que el soporte debe tener una buena
area superficial para la distribucion de la fase activa y asi generar sitios activos para la
produccion de los gases deseados. La produccion de hidrogeno fue de 15 mmol.

Yoshida et al. [38] [39], examinaron la gasificacion de mezclas de celulosa, xileno, y lignina
y biomasa real en SCW a 623K y 25 MPa con catalizador de Ni comercial. En primer lugar,

se informd que el contenido de lignina afecta significativamente la cantidad y la composicion
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del producto gaseoso. En segundo lugar, encontraron que el catalizador estaba siendo
desactivado por producto alquitranado de la reaccion entre celulosa y lignina de madera
blanda (sulfato de lignina). Sin embargo, la gasificacion de mezclas con lignina de madera
dura y hojas de plantas era mucho mas facil. En tercer lugar, realizando la gasificacion de la
mezcla de glucosa-lignina a 673K y 25.7MPa usando un sistema de reactor de flujo, que
consiste en un reactor de pirolisis, un reactor de oxidacion y un reactor catalitico. Luego,
lograron una alta eficiencia de gasificacion en un maximo de carbono al 96% con tiempo de
residencia total de alrededor de 1 min, y los principales productos de gas eran H, y CO,.
Obtuvieron 10 mmol de hidrégeno.

Cortright et al. [28], informé que el hidrégeno puede ser producido a partir de azucares y
alcoholes a 500K en una fase acuosa de un solo reactor de proceso de reformado usando un
catalizador a base de platino. El reactor tubular fue de acero inoxidable (que tiene un didmetro
interior de 5 mm y una longitud de 45 cm).

Watanabe et al. [40], llevaron a cabo los experimentos en un reactor discontinuo para la
produccion de hidrogeno (2% en peso) a partir de biomasa (celulosa y glucosa) con el
catalizador en ZrO, SCW (673-713K y 30-35MPa). Se encontrd que el rendimiento de
hidrdgeno con ZrO- fue casi dos veces tan alto como aquel conseguido sin catalizador debido
a la buena dispersion del Zr.

Calvo et al. [41], llevo a cabo la degradacion de desechos de materia organica (glucosa) en
agua supercritica (SCW) con la adicion de NaOH proporcionando 25% de oxigeno
estequiométrico, y encontraron que alrededor del 77% de glucosa se convirtié en acido
acético (17%), acido glicdlico (22%) y acido formico (38%). En la experimentacion
utilizaron un reactor discontinuo y un continuo.

Hao et al.[42], utilizado un sistema de gasificacion SCW con un reactor tubular continuo,
encontro que la glucosa a baja concentracién (0,1 M) puede ser completamente gasificada en
923 K, 25 MPa y 3.6 min tiempo de residencia y no se observé carbon o alquitran. Pero el
rendimiento de hidrégeno en mmol fue de 32-50%.

Pinkwart et al. [43], llevd a cabo los experimentos en un reactor tubular con gaséleo y
mostraron la posibilidad de conversion a baja temperatura con un elevado vapor comercial
utilizando catalizadores de reformado de Ni. Algunos otros aportes se resumen en la Tabla
4.
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Tabla 4. Parametros reportados para la produccion de hidrogeno en la literatura

Hidrégeno
i Tipo de Tiempo Temperatura | Tipo de producido
Investigador de o . y
reactor - O biomasa ;
reaccion catalizador
utilizado
Glucosa con 0
Salaices et al. f|LIJ_ig(i:26?dO 10a30s 700 relacion 51Nﬁ:|280n
S/B=0.2a1l 223
Particulas 50% de H;
Michel R. et Lecho . de 8 mm de con Ni/
al. fluidizado | ©0MIN | 8002900 | \piceanthus | (Mg, Fe2*)
X giganteus SiO4
) 25% de H-
Meré?i'fte'” I';‘Z‘;\t‘)oﬁdi 30min | 650 a800 szegles con NiO/
' J CGO
i i 0
Smolinski et | Lecho Batch 40 min 700 Lignina 6.59 % de
al. a escala Ho
Commandre | Flujode | 5.0 | g50ag50 | Madera | g ag04 ge
et at. arrastre seca
Kitzler etal. | . -€6ho | 50a350 | o,0 g0g Madera | 38% de Hs
fluidizado min
Di Felice et .. . 9.8 % de H»
al Lecho fijo 400 min 650 a 800 C11H1o con Ni/CaO
0
Kipcak etal. | -orma 150's 400a60p | EXtactode | 9.23%de
espiral olivo H>
Bagazo de
i N 0
Erlich et al. Corriente 650 2 900 canay 12.9 % de
descendente cascaras de H>
fruta
Mohammed A(;?:;Zde 37.28% de
Lecho fijo 900 P y Hzcon La/
et al. cascaras de
Al,O3
almendras
. . 37% de H»
Ginsburg et L_e(_:ho 10 240 s 850 Residuos de con Ni/
al. fluidizado madera
Al>,O3
i 0,
Masel et al. Lecho 30 600a 1000 | Biomasade | 60 % de H;
fluidizado minutos madera con Cao

El comportamiento de la descomposicion de la lignina a una temperatura de 673 K, se reportd

una conversion en alquilfenoles y formaldehido a través de la hidrolisis [44].
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2.7 Investigaciones realizadas por el grupo CREC-Canada-UAZ-México

Salaices et al. [45] trabajaron a diferentes condiciones de operacion, las cuales desempefian
un papel muy importante en la conversion de glucosa: La composicion del producto y la
formacidén y reduccion de alquitran. Los parametros de influencia mas importantes incluyen:
temperatura, presion, tipo de gasificador, tipo de catalizador, y tiempo de residencia.

Se utiliz6 un rango de temperaturas de 800 a 1000 °C [45]. El catalizador utilizado fue niquel
soportado con a-alumina (Ni/o-Alimina) y se preparo con la técnica de humedad incipiente,
la a-alimina se compr6 a la compafiia Stream Chemicals, Inc, con una composicion de 65%
Al>03, 34.8% H-0, y 0.15% Na2O. Previamente se calcind la a-alimina en un horno a una
temperatura de 1000°C durante 8 horas, esto para eliminar el exceso de agua, para después
ser impregnado con el niquel. El niquel se redujo por etapas maltiples, para poder alcanzar
un porcentaje de 20% en peso Yy después calcinar a condiciones de una atmosfera [45].

Para los experimentos cataliticos se uso la glucosa como un compuesto modelo para la
celulosa contenida en la biomasa. Por lo general, el contenido de celulosa de la biomasa varia
desde 22.5% hasta 50.3% en peso.

Las relaciones vapor-biomasa en peso fueron: 0.4, 0.6, 0.8 y 1.0; el gas utilizado como
acarreador en el reactor fue Argon, los tiempos de residencia variaron: 5, 10, 20y 30 s, y las
temperaturas de reaccion 600, 650, y 700°C [45].

Actualmente se han estado realizando estudios de gasificacion de biomasa por otros
integrantes de este grupo de investigacion, principalmente utilizando catalizadores
fluidizables, tales como Ni y La>Oz soportado en y—Al>Os, preparados por la técnica de
humedad incipiente por varias etapas. Los experimentos se llevaron a cabo a diferentes
temperaturas, tiempos de reaccion y relaciones de vapor / biomasa [18].

Trabajos posteriores en este grupo de investigacion reportan el uso de y-Al2Os en vez de a-
Al>O3, ademas del niquel como catalizador, usaron La,O3 como promotor e incrementaron
la carga de niquel de 2.5% a 20% en peso [18]. Usaron condiciones similares a Salaices y
col. ,2010. Se muestra que la adicion del 6xido de lantano reduce la perdida de area
superficial en tanto que aumenta la estabilidad térmica de y-Al>Os3.

Por otro lado, se demostré que la adicion de La2Os hasta un 5% en peso mejora la capacidad

de adsorcion de CO., la dispersion del metal y la reduccion de su acidez [13]
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Para la gasificacion 2-metoxi-4-metilfenol, 90% de conversion de carbono se obtiene con la
formacion de alquitran solamente 5,7% en peso y 3,3% en peso de la deposicion de coque.
El equilibrio de la reaccién quimica puede ser determinado por la energia libre de Gibbs
usando la estequiometria. Los modelos estequiométricos se basan en las constantes de
equilibrio establecidas para un conjunto de posibles reacciones quimicas que tienen lugar en
el gasificador. Los modelos termodindmicos son considerados aceptables para el reactor de
volumen constante CREC Riser Simulator. Esto permite una comparacioén rigurosa con los
resultados experimentales. Para evitar problemas potenciales, tales como la aglomeracién de
cenizas, las temperaturas de gasificacion se limitan a 700°C [46]. Por otro lado, en todos los
experimentos reportados sobre la gasificacion de biomasa se encuentra un problema
relacionado a la formacion de alquitran que crea numerosos problemas en el funcionamiento
del gasificador;

Segun Milne et al., 1998; "EIl alquitrdn es el parametro mas engorroso y problematico en
cualquier proceso de gasificacion" [45].

El alquitran puede ser reducido térmicamente. Sin embargo, esto requiere regularmente
temperaturas altas, mayores de 1000°C. Sin embargo, es altamente deseable mantener la
temperatura de funcionamiento del gasificador por debajo de 700 ° C, para reducir las
condiciones severas de trabajo, disminuir riesgos de corrosion, para evitar la aglomeracion
de las cenizas etc. [45].

Las cenizas contienen con frecuencia CaO, K20, P.Os, MgO, SiO2, SOz y Na.O que pueden
sinterizar, aglomerarse, depositarse en superficies y contribuir a la erosion y corrosion del
gasificador. Ademas, los metales alcalinos reaccionan facilmente en el gasificador con
silicatos formando sulfatos alcalinos que producen azufre, dejando un depésito pegajoso y
en muchos casos provocando la desfluidizacion del lecho [8].

Otros integrantes de este grupo de investigacion han realizado contribuciones adicionales.
Blanca Flor Orozco Salazar realizd experimentos térmicos con glucosa y cataliticos con 2-
metoxi-4metilfenol.

Para la gasificacion de la glucosa se utilizé una relacion vapor/glucosa (S/G, por sus siglas
en inglés) de 1.0 y el tiempo de reaccion fue de 20 segundos. Se realizaron dos experimentos
térmicos a 600 y 650 °C y un experimento catalitico usando el catalizador 20% wt Ni/5% wt
La20s/y-Al203 a 650 °C.
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Para la Gasificacion de 2-metoxi-4metilfenol (lignina) Gnicamente se efectuaron
experimentos con catalizador. La temperatura de reaccion, en todos los casos, fue de 650 °C,
el tiempo de reaccion fue de 20 segundos y se utilizo el catalizador 20 %wt Ni/ 5 %wt
LaxOsly-Al03. Se vario la razon vapor/lignina (S/L, por sus siglas en inglés).

José Ramsés Garcia Elias trabajo con vario tipos de biomasas, y en diferentes condiciones de
operacion (Tabla 4). En todos los casos se hizo el balance de masa del reactor, balance en el
reactor mas caja de vacio, balance de carbon. Se agreg6 un 20% adicional de agua respecto
al peso de la biomasa para mejorar la reaccién, 30 min + 10 min como rampa de
calentamiento, se hicieron ocho repeticiones de cada experimento, se trabajo a dos
temperaturas de 550°C y 600°C, y se usaron dos atmosferas de reaccion helio y CO..

Tabla 5. Muestra las diferentes condiciones de operacion en varios experimentos.

Biomasa Temperatura(°C)  Atmosfera H,/CO DeS\{laaon
estandar

CANMET 550 Helio 1.0035 0.2753
Pellet.

CANMET
Pellet. 550 CO2 0.75 0.2753

CANMET 600 Helio 1.0035 0.2753
Pellet.

CANMET
Pellet. 600 CO2 1.0035 0.2753
BROZA 550 Helio 1.0035 0.2753
BROZA 550 CO2 0.75 0.2753
BROZA 600 Helio 1.0035 0.2753
BROZA 600 CO2 1.0035 0.2753

Ademas, realizo experimentos cataliticos con glucosa y lignina, utilizando catalizadores con
15% en niquel, 5% Oxido de Cerio, sobre gama alimina. La temperatura fue de 650 °C,
relacion vapor a biomasa de 1, 0.8, 0.6, 0.4, tiempo de contacto 20 seg, 30, 10, 5 seg. Se
cambid también el peso del catalizador, 0.250, 0.03, 0.05, 0.1, 0.125 gramos.

A partir de la mayoria de todos esos resultados se ha propuesto un modelo de reacciones
quimicas, un modelo termodinamico y un modelo cinético.

Para el modelo termodinamico la formacién de alquitran no fue considerada en los célculos
debido a su baja concentracion, aunque debe tenerse en cuenta en el funcionamiento ya de
una planta. Por lo tanto, el balance total de masa simplificado para la reaccion de gasificacion
se puede escribir como sigue: C,H,, 0, + @wH,0 < aH, + fCO +yCO, + YH,0 + {CH, +
0NC + eCHy + nCyHg + 0C3Hg + AC Hy o + uCsHyp + vCgHy 4 Ecuacion 9
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El modelado cinético se plantea a partir de la red compleja de reacciones heterogéneas que
presenta la gasificacion de biomasa. Las etapas primarias descomponen las moléculas de
biomasa, formando coque y gases permanentes: C,H,0,+ H,0 - H, + CO + CO;, +
H,0 + C,Hyp, + Csy Ecuacion 10

Las etapas secundarias descomponen los hidrocarburos con mayor peso molecular en gases

que se convierten en combustibles reducidos: C,H,,, + H,0 = nCO + (n + m)H, Ecuacion
11

La velocidad de reaccion en el modelo cinético para el hidrogeno:

A
dpH, _ kWGSKCOZPCOpHZO ( _ PH,pCO, ) kSRKgH4pCH4 (1 _ pC0p3H2 )
dt 1+K 8y, DCH4+KEo, DCO, KwespCOpH,0 1+K&y, pCH, KsrpPCH4pH20
kDRMKgOZKgH4PC02PCH4 p?COp?H, y
A Y - Ecuacion 12
1+K¢y,pCH4+Kio,pCO,; KprmPCO2pCH,

Otros investigadores también basan su estudio en un modelado cinético como:

Ranzi et al. [47] propusieron un modelo que se basa en la desvolatilizacion y descomposicion
en multiples etapas de las tres especies clave de biomasa: celulosa, hemicelulosas y lignina.
El modelo cinético también involucra la gasificacion de la carbonizacién y las reacciones de
combustion, con vapor u oxigeno, asi como las reacciones secundarias de fase gaseosa
homogénea de los gases alquilados y las particulas de alquitran.

Lasa et al. [8].Han obtenido modelos sofisticados para la gasificacion de la biomasa, tomando
los cambios fisicoquimicos que ocurren en la escala de particulas como los principales
eventos determinantes. Estos son los siguientes:

* Pir6lisis, que explica la descomposicion de la biomasa solida inicial en gases permanentes,
gases condensables llamados alquitranes y un residuo sélido llamado char.

* Gasificacion, que considera la reaccion del residuo sélido con gases reactivos como el
vapor.

Los modelos se basan en balances de masa y energia sobre la particula, asi como en las
condiciones de contorno asociadas.

Queda evidente que el grupo de investigadores dirigidos por H. de Lasa ha realizado
contribuciones muy importantes en la gasificacion de diversas biomasas, sintetizando
novedosos catalizadores, proponiendo modelos termodinamicos estequiométricos y no
estequiométricos y lo mas importante disefiar y trabajar con un reactor llamado CREC Riser
Simulator de escala laboratorio, con el cual es posible realizar estos estudios cientificos.
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En los ultimos afios las investigaciones se han centrado en los catalizadores de Ni como un
material eficaz para la limpieza en la formacion del gas catalitico. Por lo tanto, todos los
catalizadores basados en Ni se aplican para la gasificacion de biomasa en SCW y limpieza
de gases calientes cataliticos. Los sistemas energéticos que utilizan materias primas que son
necesarios para lograr una sociedad sostenible [48].

Dr. Benito Serrano Rosales de la UAZ, el "Responsable Técnico" (PI) en esta propuesta sobre
la variacion de vapor-biomasa ha conducido estudios de gasificacion catalitica en
colaboracion con el Dr. Hugo de Lasa de la Universidad de Western Ontario. Se usd el reactor
CREC - Riser Simulator, que es un prototipo adecuado para realizar experimentos, usando
lignina como compuesto modelo de biomasa, de los cuales se puede obtener informacion
valiosa para el modelamiento cinético y termodinamico y en esta tesis se pretende dar un
paso adelante en los resultados conseguidos a la fecha por el grupo de investigacion.

Los autores se han enfocado principalmente a la produccion del hidrogeno y gas de sintesis,
al estudio de diferentes catalizadores, reactores con mayor escala, etc. Todas estas
contribuciones con muy importantes y se complementan entre si.

En este trabajo se va a determinar la produccion de hidrdgeno y gas de sintesis en el reactor
CREC- Riser Simulator, a través de experimentos térmicos, asi como experimentos
cataliticos usando Ni/y-alimina con distintos promotores, variando la relacion vapor/

biomasa, tiempo de reaccidn, agente gasificante y temperatura.

3 JUSTIFICACION

Este trabajo de tesis sera realizado para investigar las tecnologias que sera necesario disefiar
para proporcionar energia alternativa ante el inminente agotamiento de los hidrocarburos.
Contribuyendo con el desarrollo de catalizadores con baja carga y la sintesis de estos sin
calcinar, es el reto planteado para bajar el costo de la produccién de hidrégeno, ya que puede
ser producido de distintas maneras, pero la importancia de la investigacion es la gasificacion
de biomasa para tener una fuente alternativa de energia y reducir la contaminacion ambiental

trabajando con residuos organicos.
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4 HIPOTESIS

Mediante la gasificacion de glucosa en el reactor CREC-Riser Simulator y usando los
catalizadores 5%Ni/y-Al,03, 5%Ni-2%Cely-Al,03, 5%Ni-2%Mg/y-Al203 y 5%Ni-2%Laly-
Al>O3 preparados por el método de co-impregnacion de humedad incipiente y por la baja
carga del metal activo y los promotores, se obtendran fracciones mol de hidrogeno superiores
a 0.36 para los experimentos térmicos y 0.50 para los experimentos cataliticos, siendo muy

cercanas a las correspondientes al equilibrio quimico — termodinamico.

5 OBJETIVOS

5.1 Objetivo General

Producir hidrogeno y gas de sintesis a través de la gasificacion de glucosa con vapor de agua,
usando el reactor CREC- Riser Simulator y empleando catalizadores 5%Ni/y-Al,O3
sintetizados por el método de co-impregnacion con los promotores Oxido de Cerio u Oxido
de Lantano u Oxido de Magnesio con baja carga y para todos los casos, realizar experimentos
modificando los valores de las variables temperatura y tiempo de reaccion. Ademas, deducir
una ecuacion de velocidad de reaccion intrinseca y comparar los resultados experimentales
con las predicciones de esta ultima, asi como con las predicciones de la plataforma de

Colorado State University.

5.2 Objetivos Particulares

1. Sintetizar los catalizadores fluidizables: 5%Ni/y-Al.0s pH1, 5%Ni-2%La /y—Al;03
pH4, 5%Ni-2%Ce/ y-Al,03 pH4 y 5%Ni-2%Mg / y—Al>Os pH4 por el método de co-
impregnacién de humedad incipiente.

2. Caracterizar los catalizadores con las técnicas BET, PSD, XRD, TPR, TPD, AA, SEM,
TEM Yy FTIR.

3. Determinar los perfiles de presién dentro del reactor y de la caja de vacio para estudiar
el comportamiento de la presion durante la gasificacion.

4. Efectuar experimentos termicos y cataliticos en el reactor CREC — Riser Simulator, a
temperatura de 550, 600 y 650 °C con una relacion vapor/glucosa de 1 y argén como

atmosfera inerte.
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5. Efectuar experimentos cataliticos con diferentes tiempos de reaccion usando Argon
como agente gasificante en el reactor CREC-Riser Simulator, para obtener gas de
sintesis y otros compuestos.

6. Proponer un modelo cinético para la gasificacion de la glucosa en el reactor de lecho
fluidizado basado en la reaccion de reformado de metano con vapor, proponiendo un
mecanismo con tres pasos: adsorcion de reactivos, reaccién superficial y desorcion de
productos.

7. Simular el comportamiento del sistema reaccionate, usando la plataforma de colorado
State University, para obtener las composiciones en el equilibrio quimico

termodinamico en base seca a las condiciones de operacion.

6. METODOLOGIA
En esta seccion se reportan los procedimientos que se llevaron a cabo en el laboratorio para
sintetizar y caracterizar los catalizadores, ademaés la forma en que se analizaron en el GC los

gases obtenidos y como operar el reactor CREC- Riser-Simulator.

6.1 Sintesis de catalizadores
En este apartado se describe la sintesis de catalizadores de y-alumina impregnado con Niquel,
Oxido de Cerio u Oxido de Lantano u Oxido de Magnesio, usando el método de co-
impregnacion de humedad incipiente.
6.1.1 Catalizador de Ni/y—-Al,03
Se prepararon catalizadores de Ni/y-Al,O; por el método de impregnacion de humedad
incipiente[49], a partir de un soporte de gamma alumina fluidizable (Catalox SSCA 5/200
Sasol), que se calcina antes de impregnarle el metal.
Se hizo una solucién con nitrato de niquel Hexa-hidratado, se debe saber el agua necesaria,
por lo que se toma en cuenta el volumen de poro del soporte, el cual esta reportado como

0.35 cm®/g [50] vy se utilizo la siguiente ecuacion : My, 0 total = Msoporte X Vporo X PH,0

Ecuacion 13
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Cantidad de agua con la que contribuye la sal hexa-hidratada (Ni(NOs), - 6H,0)

6Xpmpy
20) Ecuacion 14

PMgql

Se necesita eliminar el exceso de agua del polvo de alimina por lo que se llevo a secado por

My, 0 sal = Msal (

6 horas a una temperatura de 240°C, para después cargar el niquel en la gamma alimina de
la siguiente manera.
a. Se colocé la gamma aldmina fluidizable en un matraz de cuarzo y se le agregé un
agitador magnético en el matraz para después sellarlo con un tapén de goma.
b. El sistema estuvo a vacio con una presion de 250 mm Hg.
c. Se prepard una solucion de nitrato de niquel con la que se impregn6 la gama alimina
y se ajustd a pH=1 con HCI.
La solucion de nitrato de niquel Hexa-hidratado (Ni (NO3) 5+ 6H,0), se prepard con la
relacion de 0.5 ml de agua por cada gramo de soporte de alimina.
La cantidad de polvo de niquel Hexa-hidratado deseado se disuelve en agua y se calcula
mediante la formula:
Cantidad de niquel

_ Porcentaje del metal en el catalizador (%) * Peso del Alumina (g)

Porcentaje del alumina en el catalizador (%)

Cantidad de Ni (NO3) , - 6H,0

_ Pesomolecular del la sal de nitrato * Cantidad de niquel

Peso atomico de Niquel

Volumen de poro del soporte

Factor =
Peso de la alumina

Cantidad de H,0 en la solucion = Peso de la alumina * Factor
H,0 presente en Ni (NO3) , - 6H,0

_ Cantidad de Ni (NO3) , - 6H,0 * Cantidad de H,0 en la sal
B Peso molecular de Ni (NO3) , - 6H,0

H,0 requerida
= Cantidad de H,0 en la solucion — H,0 presente en Ni (NO3) ,

Peso del catalizador = Cantidad de niquel + Cantidad de alumina
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XNiMW Ni(NO3)3-6H,0M AL, 03

MNi(NO3)3-6H,0 = MW N Xpurity Ecuacion 15

Donde my; (vos) 5-61,0) F€Presenta la masa de nitrato de niquel-hexahidratado afiadido, Xy;,
denota el porcentaje de carga del metal, MWy; (vo.),-6m,0) €S €l peso molecular de nitrato

de niquel-hexa-hidrato,my;, 03 significa la masa del soporte de alumina, MWy, representa el

peso atomico de niquel, y xp,,i, €s el porcentaje de pureza de niquel-nitrato de Hexa-

hidrato.

La solucion precursora de niquel se introdujo en el matraz usando una jeringa con la técnica

de gota a gota, el agitador magnético se utilizé para mezclar la gamma-alimina impregnada,

hasta que la mezcla sea homogénea (color uniforme pasta verde-esmeralda).

Una vez impregnado el soporte se secé a 110 °C por 12 horas y se colocé en el reactor de

lecho fijo por donde circulé un gas de hidrdgeno de alta pureza (nivel industrial) a una

velocidad de 160 cm®/min para realizar la reduccion directa del nitrato de niquel, a través de

una rampa, la cual consta de varias etapas:

1. Calentamiento desde temperatura ambiente a 265° C a una velocidad de 5° C/min y
manteniéndola asi por una hora.

2. Luego, calentar a 480° C con una rampa de 5° C/min, manteniendo asi por 6 h.

3. Finalmente, enfriamiento libre (sin calentamiento) hasta temperatura ambiente

manteniendo el flujo de hidrogeno.

6.1.2 Catalizador de Ni-Ce/y—Al203

Ademas de preparar catalizadores con Ni se va a combinar con Ce, esto ser4 por co-
impregnacion, en donde se prepar6 una solucion que contenga los dos precursores[51], la sal
de donde se toma el Cerio es Ce(NO3)3.6H20.

El procedimiento es el mismo que el catalizador con puro niquel, asi que ya depositado en el
catalizador se lleva al reactor en donde se hizo pasar hidrégeno industrial, manteniendo el
sistema 6 horas a 480°C.

El nitrato de niquel se descompone primero en 6xido de niquel, que luego se reduce en un
segundo paso. Estos catalizadores de niquel tendran una gran area superficial especifica

estabilizada por la gama alumina.
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6.1.3 Catalizador de Ni-La/y—Al,03

Para este catalizador también se us6 y — Al,05 (Catalox SSCa 5/200 Sasol). La sal utilizada
fue nitrato de lantano hexa-hidratado (La(NOs)5 - 6H,0) ademas de nitrato de niquel hexa-
hidratado (Ni(NO3)s - 6H,0) y ambos de disuelven en agua. Con el mismo procedimiento
que se prepararon los otros catalizadores se obtiene la gamma- alimina impregnada con
5%Ni-2%La.

Esta solucién precursora de niquel y lantano se introdujo en un matraz usando una jeringa,
se coloco la gamma alumina en un matraz a vacio (250mmHg) durante media hora y un
agitador magnético es utilizado para mezclar. Se afiadi6 la solucion gota a gota, hasta obtener
una mezcla homogénea en color (polvo color verde esmeralda) y por ultimo también se

redujo el catalizador.

6.1.4 Catalizador de Ni-Mg/y-Al>O3

Lo unico que se varid con respecto de los otros catalizadores fue la sal utilizada, nitrato de
magnesio hexa-hidratado (Mg(NO5), - 6H,0) ademas de nitrato de niquel hexa-hidratado
(Ni(NO3)5 - 6H,0) y ambos de disuelven en agua. Con el mismo procedimiento que se
prepararon los otros catalizadores se obtiene la gamma- alumina impregnada con 5%Ni-
2%Mg.

6.2 Caracterizacion del catalizador

En esta seccion se describe el desarrollo de cada técnica para poder determinar algunas
propiedades del catalizador, como el area superficial, el tamafio de particula, la distribucién
de la fase activa sobre el soporte, la determinacién de sitios acidos, el metal reducido en el
soporte, las fases presentes en el material del soporte catalitico.

Los materiales sintetizados se caracterizaron con las siguientes técnicas:
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6.2.1 BET

Para poder determinar el area superficial de los

catalizadores, se hizo mediante la desorcién de
"
o me e e nitrégeno con una mezcla de 30% nitrégeno y 70

| ormami % helio en el equipo ChemiSorb 2720
v 2t Micrometrics (Figura 3).

El proceso consiste en la adsorcion de Nitrogeno
en la superficie del catalizador mediante el
enfriamiento del catalizador pretratado con

nitrogeno liquido y su posterior calentamiento

hasta temperatura ambiente para la desorcion. El

gas que circula por la muestra pasa después a un
detector TCD, con el cual se determina la cantidad
Figura 3. ChemiSorb 2720 Micrometrics.  ge pitrggeno y luego el area superficial de la
muestra ajustando la isoterma de BET a los datos experimentales.
El procedimiento por seguir se comenta a continuacion:
a) Se pesan 40 mg de la muestra que se va a analizar y se colocan en una celda especial.
b) La celda se coloca en el puerto de preparacion, que se calienta con una mantilla eléctrica a 280
°C y se hace fluir una mezcla de 10% de Nitrogeno y 90% de Helio durante 30 min.
c) Se pasa la celda del puerto de preparacion al de muestreo y se calibra, inyectando 1 mL de
Nitrégeno al equipo (a 1 mL de N2 corresponde cierta cantidad de area superficial, dependiendo
de la temperatura y presion) y ajustando la linea base del area superficial.
d) Una vez calibrado el equipo, se analiza la muestra. Se coloca un recipiente Dewar con N2
liquido bajo la celda y se registra la sefial del TCD de la adsorcion. Seguido de esto, se cambia
rdpidamente el Dewar por un Vaso de precipitados que contiene agua a temperatura ambiente y
se obtiene la sefial del TCD correspondiente a la desorcion. A partir del area del pico de la sefal,
se obtiene la cantidad de nitrogeno que se adsorbid en la muestra y a su vez, el &rea superficial
de ésta.
e) Se pesa nuevamente la muestra al final de la determinacion con la celda tapada, por medio de
diferencia de masas con la celda vacia, se obtiene el peso verdadero del material, libre de

compuestos adsorbidos.
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La cantidad de nitrégeno adsorbido sobre la superficie del catalizador y la presion de
adsorcion en el equilibrio se utilizardn para calcular el volumen de una monocapa de

nitrogeno usando la expresion de BET:

Py 1 (C-1)Py g
s —— - _ Ecuacion 16
Vads(Po—P4) VinC VmC Py
Donde: Vags representa la cantidad de gas adsorbido a la presion Pa, P, la presion de
saturacion en el gas, Vmrepresenta la cantidad de gas adsorbido y C es una constante.
El area superficial se calcula con:
VinApN 4

S = ——— Ecuacion 17
MV

Siendo S el area superficial, A, el area de la superficie ocupada por una sola molécula de gas
adsorbente, Na es el nimero de Avogadro y MV el volumen molecular a temperatura y

presion estandar.

6.2.2 PSD

La distribucion del tamafio de particula del
catalizador en polvo se analizé mediante difraccion
laser (LS 13 320 Beckman Coulter) (Figura 4).
Para poder hacer este analisis no fue necesario un

tamizado de los catalizadores.

Figura 4.LS 13 320 Beckman Coulte.

6.2.3 XRD

Los catalizadores reducidos se analizaron por difraccion de rayos X, en un difractémetro
D8 ADVANCE de la compafiia Bruker (Figura 5), que utiliza una fuente de radiacion
estandar de Cu Ko, filtrada por Ni en una sefial monocromaética, a una velocidad de corrida
de 6.87s. El rango de barrido corresponde de 5 a 70 ° en 26. El tubo posee un voltaje de 40
KV y una corriente de 20 mA.
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El principio esencial de esta técnica es enviar una onda que
interfiera con los &tomos de la materia y es posible que
ocurran varios fenémenos como: la fluorescencia y la
difraccion, ademéas de la dispersion, la absorcion, la
refraccion y la reflexion.
Los pasos que se siguieron para el analisis fueron:
1.
2.

Tener la muestra preparada.
Limpiar bien la celda con acetona o alcohol para
evitar contaminantes.

Colocar la muestra en el portaobjeto del equipo y

Figura 5. Equipo de analisis
XRD, D8 ADVANCE.

alinear el haz.
Correr el programa con el barrido correspondiente.

Al final limpiar todo y guardar el archivo en el formato que méas convenga.
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6.24 TPR

Ao largo de la experimentacion el sistema de metal/ 6xido metalico presenta diferentes fases
dependiendo de las propiedades del metal y el material de soporte, las técnicas de preparacién
y la temperatura.

La reduccién a temperatura programada de los catalizadores se realiz6 con el fin de
caracterizar (Figura 6).

El procedimiento seguido fue el siguiente:

1. Pesar 0.0030 gramos del soporte y
100mg de fibra de vidrio, para
colocarlos en el reactor de cuarzo y
poder checar fugas.

2. Colocar el silica en la trampa y poner el
termopar.

3. Abrir el programa ICID-SR-C2 en la
computadora para poder mandar flujo de
N>.

4. Si no hay fugas, encender el TCD y
elevar la temperatura a 100°C, esperar

una horay dejar que la sefial se estabilice
en la pantalla de la computadora. Figura 6. Reactor de reaccion para TPRy

5. Cambiael gas de N2 por 10%H2-90%Ar. TPD acoplaco con un TCD.
Siempre hay que checar que exista flujo de gases.

6. Subir el puente y la polaridad del TCD y dejar estabilizar la sefial para comenzar el
experimento.

7. Al finalizar la rampa programada, ahora se baja la corriente y luego el puente del TCD,
ademas que la temperatura se regresa a 20°C.

8. Hasta que bajo el puente y la temperatura del TCD a 20°C se puede cambiar al tanque
de N2 para no gastar Hz y revisar que este bien el flujo.

9. Correr otra vez el programa.

10. Quitar el flujo de nitrégeno del TCD y apagar el equipo.
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En la reduccion a temperatura programada (TPR) la composicion del gas reductor fue 10%
de H en balance de Ar. El flujo de gas utilizado en todas las pruebas fue 50 cm®/min. La
velocidad de calentamiento fue 10 °C/min. Se determino la reduccion por medio de un
detector de conductividad térmica (TCD) integrado al equipo ISM RIG-100.

6.2.5 TPD

Esta determinacion se realizé con 20 mg de muestra de catalizador reducido, utilizando una
mezcla con 5% de NHs en He, balance molar, con una rampa de 10 ° C / min hasta alcanzar

500 ° C, con el mismo equipo que se hizo TPR mostrado en la figura 6.

6.2.6 AA

Se utilizd la espectrometria de absorcion atémica
(AA) con Varian SpectrAA 220Fs (Figura 7) y un
estandar de niquel para determinar la carga del
metal. Para realizar el analisis, se realizd una

metodologia llamada digestion, colocando 0.05 g de

cada catalizador en recipientes de plastico de 60 ml.

Se agregaron 30 ml de HCI y 20 ml de &cido nitrico Figura 7. Varian Spectra 220#5_
(Aqua Regia) a cada recipiente. Cada muestra se

dejo6 en reposo durante 48 horas para después tomar 10 ml que se aforaron a 100 ml con agua
desionizada. Para poder determinar la cantidad de niquel, se emple6 la lampara especifica
para medir Ni a la longitud de onda requerida. Ademas, que para poder realizar la curva de

calibracién de prepararon soluciones de 5, 10 y 25 ppm.
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6.2.7 SEM

La microestructura de las superficies de los
catalizadores se caracteriz6 por microscopia
electronica de barrido (SEM, LYRA3 XMU,
TESCAN) (Figura 8).

Figura 8. LYRA3 XMU

6.2.8 TEM

La Microscopia electronica de transmision (por sus filas en ingles TEM) es una técnica de
caracterizacion que se utiliza para determinar el tamafio y la forma de las particulas
soportadas, la cual consiste en que los electrones difractados al pasar a través de la muestra

%

generan un difractograma que puede ser

transformado directamente en imagen mediante
lentes magnéticas que es la proyeccion de la
estructura cristalina a lo largo de la direccion de los
electrones[52].

Para poder determinar el tamafio y ubicacion de las
particulas de Niquel en el catalizador se utilizé el
TEM (Joel, Jem-2100 (Figura 9) utilizando una
muestra de catalizador dispersada por ultrasonidos
(en etanol) depositada en una rejilla de carbono).
Haciendo acercamientos de 500 a 10 nm.

Las condiciones de funcionamiento tipicas de un
Figura 9. Joel-Jem-2100 para tomar

instrumento TEM son 100-200 keV electrones, vacio micrografias por TEM.

de 10-6 mbar, resolucion de 0.5 nm.[52].
Se siguio la siguiente metodologia:
1. Se prepararon las muestras diluidas en Etanol (1 ml) para poder colocar en las rejillas
de cobre, cubiertas con una pelicula de carbén.
2. Se ponen a sonificar 15 min para tener una disolucion homogénea.

3. Se coloca una gota a la rejilla y se coloca en los porta muestras
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4. Se pone en un desecador.

5. Se lleva al equipo para hacer el barrido y poder obtener las imagenes de la superficie.

6.2.9 FTIR

Los espectrometros FTIR son los de infrarrojo y tienen varias ventajas importantes: (1) La
relacion sefial / ruido del espectro es significativamente alta. (2) La precision del nimero de
onda es alta. El error esta dentro del rango de + 0.01 cm™. (3) El tiempo de exploracion de
todas las frecuencias es corto (aproximadamente 1 s). (4) La resolucion es extremadamente
alta (0.1 ~ 0.005 cm™). (5) El rango de escaneo es amplio (1000 ~ 10 cm™). (6) Se reduce la
interferencia de la luz parasita. Debido a estas ventajas, los espectrometros FTIR han

reemplazado los espectrometros de infrarrojos dispersivos.

El FTIR con piridina se realizo utilizando

un espectrometro Bruker Vector 22 FTIR

(Figura 10). Los blancos se hicieron con
una celda de KBr, el software del equipo
es el OPUS, con un flujo de N2 de 100
ml/ min con 200 barridos y una
resolucion de 4 cm™, la técnica se hizo
con una celda ambiental con inyeccion de
piridinaa 100°C.

Figura 10. Espectrometro Bruker Vector 22
FTIR. Para el FTIR con CO; se siguio el mismo

procedimiento y bajo las mismas

condiciones a excepcién que en lugar de inyectar piridina, se inyectaba CO; por 1 hora.

Antes de la adsorcidon de piridina, las muestras se trataron térmicamente a 500 ° C bajo flujo
de N2 durante 2 h y luego se enfriaron a 100 ° C. El procedimiento fue el siguiente:
1. Setiene que calibrar el equipo

2. Revisar la Silica. Nota. Debe estar verde de lo contrario seré necesario ponerla a secar.
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3. Purgar el equipo por 1 hora con N2

4. Encender el Equipo Infrarrojo. Verificar que el foco del lado izquierdo este amarillo
y la del lado derecho verde.

Encender la computadora y al abrir el programa OPUS, verificar el Optic diagnostic.
Calibrar los espejos para tener una buena posicion y amplitud.

Crear Carpeta con nombre de la muestra o fecha del analisis

Cargar Background de KBr

© © N o O

Instalar la celda ambiental

10. Colocar la muestra y el domo.

11. Después se tiene que conectar las mangueras del sistema de refrigeracion en la celda
y tener conectado el termopar al controlador de temperatura, ademas de conectar la
salida de los gases para empezar el anlisis de la muestra.

12. Tener cuidado que el termopar marque bien la rampa de temperatura durante el
experimento y que la celda donde esta colocada la muestra no se caliente.

13. Por ultimo, al finalizar el experimento guardar todo y lavar los accesorios utilizados

con acetona para evitar tener residuos.

6.3 Experimentacion y operacion del reactor CREC Riser Simulator

Se realizaron experimentos térmicos y cataliticos con glucosa (Figura 11). Estructura de la

glucosa).

HO

P

HO

OH

OH

Figura 11. Estructura de la Glucosa.
De acuerdo con el siguiente plan experimental modificando la temperatura y los tiempos de

reaccion. Los casilleros indican repeticiones.
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Tabla 6. Planificacion de experimentos: Tipo, condiciones y nimero de experimentos a realizar.

59%Ni-2%Laly—Al,0s pH1

5%Ni-2%Ce/y—Al,0; pH4
2 2 2 5%Ni-2%Mg/y-Al,03 pH4
Como indica la Tabla 6 se hicieron 2 repeticiones de cada experimento (3 en total) , en los

2
2
2 5%Ni/y—Al,0; pH4
2
2

N DD NN NN
N NN NN NN

cuales se estudiaron diferentes variables como: tiempo de reaccion (5, 10, 20, 30, 40
segundos) y la temperatura (550, 600 y 650 °C). La cantidad de catalizador siempre fue 50
mg.

Con los experimentos anteriores se pretende obtener informacidn para construir un modelo
cinético que permita obtener parametros cinéticos tales como energias de activacion, factores
pre-exponenciales y velocidades de reaccion y luego validar el modelo para comprobar que
describe el sistema reaccionante.

Los experimentos de gasificacion se llevaron a cabo en el reactor CREC Riser Simulator,
fabricado por Recat Technologies Inc. bajo licencia exclusiva con la Universidad de Western
Ontario. Es un reactor de lecho fluidizado a escala, discontinuo con reciclaje interno con una
capacidad de 53 cm3que permite la carga de 1 g de catalizador. Esta disefiado especialmente
para evaluacion de catalizadores y estudios cinéticos bajo condiciones de lecho fluidizado.
La Figura 12 presenta una fotografia del reactor.
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Figura 12. Fotografia del reactor: a) vista frontal del reactor CREC Riser Simulator (b) vista
interior del reactor.

La Figura 13 presenta un esquema general del reactor y sus equipos auxiliares.

st
FID

BPXS
Riser Simulator 2 Capillary Cotd¥iR
6-Port Valve 1 <
(2 ml Loop

GC 6-Port Gas
Sampling Valve
(1 ml Loop)
<

Vacuum

Figura 13. Esquema general del sistema del reactor sus equipos auxiliares

La Figura 14 presenta a el reactor y su patrén de flujo
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Geometry CFD: Mixing Pattern
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Figura 14. El reactor con su patrén de flujo.

Las figuras anteriores dan un amplio conocimiento del funcionamiento del reactor y el saber
cOmo estan conectados.

El reactor cuenta con un espacio anular creado por la parte baja de la canastilla y la parte
interna de la coraza inferior. Un rotor se encuentra en la parte superior, cuyo eje esta rodeado
por una camara refrigerante y un empaque. Cuando se enciende, un gas inerte es forzado
hacia las paredes, ocasionando una diferencia de presién en la region central del rotor,
induciendo un flujo de gas hacia arriba, desde el fondo de la zona anular, a través de la canasta
que contiene el catalizador. Esto crea una fluidizacion del catalizador y un intenso mezclado
de los gases dentro del reactor. (15). Se muestra en la Figura 14 el patron de mezclado
reportado para este reactor (34).

El equipo cuenta con conexiones que permiten el flujo de varios tipos de gases hacia el reactor
por medio de valvulas, por lo que se pueden utilizar para regenerar el catalizador y a su vez
permite el aislamiento del reactor.

El panel permite controlar la temperatura y el tiempo de reaccién, el cual una vez
transcurrido, los gases son enviados a una cdmara de vacio, que consiste en un compartimento
cerrado, cuya presion se reduce por medio de una bomba de vacio.

Las condiciones de operacion se seleccionaron en base al analisis de resultados previos del
grupo de trabajo.

Algunas funciones del reactor son:

a) La evaluacion del desempefio del catalizador fluidizable en condiciones de gasificacion

controladas.
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b) El desarrollo de modelos cinéticos para la gasificacion de biomasa se basa en los

parametros cinéticos (energias de activacion, calor de adsorcién, constantes de adsorcion)

con los indicadores estadisticos adecuados (coeficientes de correlacion bajos y reduce los

intervalos de confianza del 95%).

6.3.1 Manejo del reactor

1.

10.

11.

Para poder realizar los experimentos en el reactor, se cargo el catalizador y se verifico
que no tuviera fugas.
Se subié la temperatura de la camara de vacio y el reactor, tomando en cuenta que se
tiene que hacer pasar refrigerante.
Se puso a circular el gas inerte en el reactor y en la cdmara de vacio.
Cuando se consigui6 alcanzar las condiciones de trabajo se realiz6 lo siguiente:
a. Se aumento la presion a 24 psi haciendo pasar Argon.
b. Se mantuvo el venteo cerrado.
c. Se Cerr0 el paso de argdn gue va al reactor.
d. Se registré la presion y temperatura.
Capturar los datos en el formato de Excel en condiciones iniciales
Disminuir la presion del reactor a 14.7 psi, abriendo la valvula del reactor y el venteo, al
tener esa presion cerrar los dos.
Abrir la valvula de la camara de vacio hasta que alcance 3psi
a. Abrir la valvula de la cdmara de vacio
b. Encender la bomba de vacio y abrir las llaves.
c. Una vez conseguida la presion deseada, cerrar llaves y apagar bomba, ademas de
cerrar la valvula de camara de vacio.
Iniciar el impeler
Iniciar pruebas de presiones
Revisar la presion del reactor antes del tiempo de reaccion para tomar dato en la hoja de
Excel.
Cuando el impeler alcance los 4500rpm, inyectar la muestra con su respectiva relacion

vapor/biomasa (S/B) y con esto se inicia el tiempo de reaccion.
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12. Al término de la reaccion, la valvula del reactor se abre automéaticamente, y se evacuan
los gases para después igualarse las presiones del reactor y de la camara de vacio.
Registrarlas en la hoja de Excel.

13. Cerrar la valvula del reactor

14. Parar el impeler y parar las pruebas de presiones

15. Tomar muestra con la jeringa para analizarlo en el GC.

16. Y por altimo depurar el sistema, haciendo pasar argon.

6.4 Funcionamiento del cromatdgrafo de gases

Se analizaron los productos gaseosos en un cromatégrafo de gases Agilent 7820 (Figura 15)
con dos columnas, CP-Molsieve 5A para varios gases permanentes (Hz, CO, CO2, CHa), ¥
Porabond para hidrocarburos de hasta Cs, el gas acarreador para las columnas sera nitrégeno
(N2) ademés el equipo cuenta con dos detectores conectado en paralelo, el Detector de
Conductividad Térmica (Termal Conductivity Detector, TCD) y el Detector de ionizacion de

flama (Flame lonization Detector, FID).

Figura 15.Vista frontal del Cromatografo de gases.

La cromatografia es la separacion de una mezcla de compuestos en sus componentes
individuales. Se requieren tres pasos principales en la separacion y la identificacion de los
componentes de una mezcla mediante un GC. Ellos son:
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1. Inyectar una muestra en el GC (se realiza en el inyector).
2. Separar la muestra en componentes individuales (se realiza dentro de la columna del
horno).

3. Detectar qué compuestos habia en la muestra (se realiza en el detector).
Se realizd la inyecciéon de la muestra manualmente. La mayoria de los sistemas de GC
funcionan de la siguiente manera:
» Un gas portador inerte, tal como nitrégeno, se suministra de los tanques del gas al GC donde
la presion se regula mediante controles de presion manuales o electrdnicos.
* El gas portador se suministra a la entrada y fluye a través de la columna y dentro del
detector.
« La muestra se inyecta en el orificio de inyeccion (usualmente) calentado, donde se volatiliza
y se lleva a la columna por el gas portador.
» La muestra serd separada dentro de la columna, con base de silice con pequefio diametro
interno, por particion diferencial de los analitos entre las fases maévil y estacionaria, en base
a la presion de vapor relativa y la solubilidad en la fase estacionaria liquida inmovilizada.
* Tras la elucidn del gas portador, los analitos pasan a un detector que responde a alguna
propiedad fisicoquimica del analito y genera una sefial electronica que mide la cantidad de
analito presente.
* El sistema de datos produce entonces un cromatograma.
La respuesta se amplifica y se representa en funcion del tiempo, dando lugar a un
cromatograma.
Los componentes (tales como el disolvente de inyeccion) que no se mantienen dentro de la
columna se eluyen a tiempo de retencion. Existen varias formas de medir este parametro
usando compuestos no retenidos tales como metano o hexano.
Aquellos compuestos (analitos y componentes de la muestra) que se mantienen, se eluyen y
son representados como picos de forma aproximadamente gaussiana mas tarde en el
cromatograma. Los tiempos de retencion proporcionan el aspecto cualitativo del
cromatograma y el tiempo de retencion de un compuesto serd siempre el mismo en
condiciones cromatogréaficas idénticas. La altura del pico cromatografico o el area del pico
esta relacionada con la cantidad de analito. Para la determinacion de la cantidad real del

compuesto, se compara el &rea o la altura con estandares de concentracion conocida.
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6.4.1 Operacion del cromatografo de gases (GC)

1. Antes de iniciar con la experimentacion y de encender el equipo, se abrio la valvula
de los tanques de gases que abasteceran al GC.

2. Encender la computadora para operar el GC, a través del software del equipo.

3. Encender manualmente el equipo y después cargar el método de encendido en el
software.

4. Esperar a que se estabilice las lineas de base de los detectores en el GC.

5. Cuando se estabilice el equipo a las operaciones de trabajo deseadas, se comienza a
trabajar.

6. Se carg6 el método a utilizar en la corrida del analisis de la muestra.

7. Seseleccion6 el nombre del archivo para que se guarde la corrida a realizar para poder
guardar el cromatografo.

8. Se cargd el método para apagar el equipo, y al correrlo se puede observar como la
temperatura en las columnas va descendiendo en los dos detectores.

9. Revisar que las temperaturas hayan disminuido lo suficiente para poder apagar el
equipo.

10. Por ultimo, se apaga el equipo, la computadora y se cierran las valvulas de los

tanques de gases.

6.4.2 Cuantificacion de los productos analizados
La cuantificacion de los gases se hizo en el cromatografo Agilent 7820A conectado a un
TCD y una columna de relleno Agilent HayeSep D 100/12, con un diametro interior de
2 mm y un espesor nominal de pelicula de 2 um con un flujo de 25 ml/min.
Esto permiti6 la separacion de las diversas especies quimicas en las muestras. La columna
empacada se conect0 a la parte posterior del GC con un divisor acoplado al TCD,
permitiendo la identificacion de las especies quimicas.
La cuantificacion de gases permanentes e hidrocarburos ligeros se realizé usando curvas
de calibracion que correlacionaron areas calculadas con concentraciones en mezclas de
hidrocarburos conocidas.
El método utilizado en el GC funciona con una rampa térmica de la siguiente manera:

a) Se fija inicialmente 35°C durante 3 minutos.
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b) Después se incrementa 25°C / min a 250°C durante 8.40 min.

c) Por ultimo, al alcanzar la temperatura de 250°C ahi se mantiene por 9 minutos.

7. DISCUSION DE RESULTADOS

En esta seccion se describen y discuten los resultados obtenidos. Se presentan los resultados
de las caracterizaciones para los catalizadores.

Se reportan graficas para los distintos catalizadores y se presentan los resultados de cada
experimento a través de los analisis de las muestras realizadas en el cromatografo de gases.
Se realizaron experimentos en el Laboratorio de Ingeniera de las Reacciones Quimicas de la
UAZ.

7.1 Caracterizacién de catalizadores

Para buscar una explicacién a los procesos de gasificaciones en el reactor CREC Riser
Simulator fue necesario analizar los catalizadores para ver el comportamiento catalitico y las

caracteristicas fisicoquimicas de los materiales preparados.

7.1.1 Estudio de Area superficial

La isoterma de BET ayudd a determinar el area superficial de los cuatro catalizadores
soportados sobre Y-alumina usando adsorcion y desorcion de N2 (Tabla 7). Se observa que
los materiales con niquel y promotor tienen una disminucion del area superficial con respecto
a la gama alumina sin metal, posiblemente a que los promotores bloquean algunos poros del
soporte.

Tabla 7.Areas superficiales

Catalizador Area (m?/g)
’Y—A|203 197
5% Ni/’y—A|203 pH 4 126
5% Ni 2 % Ce/ y—Al,03 pH 4 130
5% Ni 2 % La/y—Al,O3 pH 1 114
5% Ni 2 % Mg/ y—Al,Os pH 4 118

Se nota que el cerio, lantano y niquel tienen algun efecto en la reduccidn del area superficial.

El cerio reporta una menor reduccion del area con respecto al soporte alimina indicando la
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formacion de particulas de niquel mas pequefias que obstruyen menos las entradas de los

poros mientras que el lantano permite tamarios mayores del niquel los cuales obstruye mas
las entradas de los poros.

7.1.2 Distribucion de tamafio de particula

La técnica de PSD fue necesaria para poder conocer el tamafio de particula promedio
obtenido de los diferentes catalizadores (Figura 28), el intervalo principal para estos
materiales se encuentra entre 64-82 um, con un valor promedio de 73 um. Este tamafio de
particula es adecuado para que se lleve a cabo el proceso de fluidizacién en el reactor,

corresponden al grupo A de la clasificacion Geldart y por lo mismo el material posee
caracteristicas de fluidizacion.

10

Porcentaje %
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Figura 16.Tamafio de particula promedio del catalizador soportado

7.1.3 Difraccién de rayos X

Los patrones de difraccion de rayos X muestran que la estructura original de la gamma
alumina no fue modificada al sintetizar diferentes catalizadores, cuando fue usada como
soporte.

En la Figura 17 se reportan los difractogramas con las fases detectadas en los cuatro
catalizadores, se observan los picos caracteristicos de Ni a 26=43.9 y 51.2, Y-Al03 a
20=39.8, 46 y 67, todo esto comparando con los patrones de difraccion para los posibles

compuestos que se pudieran observar (2013 International Centre for Diffraction Data).
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Figura 17. Difractograma de Rayos X

El niquel metéalico no se detectd probablemente porque la carga nominal de 5%, no es
detectada por el equipo. El lantano y el cerio también tienen poca carga, menos del 2% y
tampoco se detectan.

La deteccion de la alimina gamma en los catalizadores después de su sintesis indica que el
método de preparacion no altera la fase gamma, lo que revela una mayor estabilidad en la
fase, lo que se ve reforzado por el promotor.[18]

EDX (Dispersion de energia de rayos X)

Las medidas cuantitativas del analisis elemental de la superficie por EDX se reportan de la
Figura 18 a la Figura 21. La gamma alimina es un soporte que tiene una estructura del tipo
de espinela con vacancias, 1o que genera una posible difusion de las especies soportadas hacia

el interior de la red.
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Se observa que el porcentaje en peso de oxigeno sobre la superficie es mayor para el
catalizador de 5%Ni-2%La/y-Al,O3. Se reporta algun efecto de los metales promotores en la

composicion superficial ya que los porcentajes de aluminio son modificados, segun se reporta
en la siguiente tabla resumen (Tabla 8).

Tabla 8. Resumen de EDX

Catalizador Oxigeno %wt  Aluminio %wt Niquel Y%wt Promotor %wt |
5%6Ni- /y-ALOs 519 46.4 16
5%Ni-2%Cely-Al,O3 60 375 19 1.6
596Ni-2%L aly-Al,Os5 80.1 17.2 a5, 13
5%Ni-2%Mgly-Al,03 69.1 20.9 55 45

7.1.4 Estudios programados de temperatura

Los perfiles de reduccion de TPR de los catalizadores, se obtuvieron utilizando 50 mg de
muestra con una rampa calentada entre 25°C y 800°C a una velocidad de 5°C/ min bajo un
flujo de 30 ml/min de una mezcla de 5% Ha/Ar.
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El consumo total de H. y el porcentaje de area correspondiente a cada pico se muestran en la

Tabla 9. Las cantidades son muy similares, pero se sugiere que para poder tener una mejor

dispersion de oxidos sobre el soporte utilizar otras temperaturas al momento de las

reducciones de los 6xidos.
Tabla 9. Consumo de H; para los cuatro catalizadores

900
800
700
600
500
400
300
200
100

Intensidad u.a

Catalizador Area
5%Ni-2%Mg/}/—A|203 101715
5%Ni/ y-AlOs 116208
5%Ni-2%Ce/ 7/—A|203 103005
5%Ni-2%La/ }/—A|203 98498

H, consumido

(umolw2/g)
1516.04817

1731.99387
1535.26917
1468.11487

TPR 5%Ni-2%Mg/ y-Alimina pH4

20 120 220 320 420
Temperatura °C

520 620 720

Figura 22. Perfil de TPR para el catalizador 5%Ni-2%Mg/y—Al,O3 pH4
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Intensidad u.a

Intensidad (u.a
[#)]
8

TPR 5%Ni/ y-Alimina pH4

20 120 220 320 420 520 620 720
Temperatura °C

Figura 23. Perfil de TPR para el catalizador 5%Ni /y-Al,03 pH4

TPR 5%Ni-2%La/ y-Alumina pH1
1200
1000
800
600
400

200

20 120 220 320 420 520 620

Temperatura °C

Figura 24. Perfil de TPR para el catalizador 5%Ni-2%La/yAl,0s pH1
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TPR 5%Ni-2%Ce/ y-Alimina pH1

900
800
700
600
500
400
300
200
100

Intensida a.u

20 120 220 320 420 520 620 720

Temperatura C°

Figura 25. Perfil de TPR para el catalizador 5%Ni-2%Ce/»Al,03; pH1

Los termogramas de reduccion muestran los picos caracteristicos de los componentes en
donde se puede ver que todos los TPR muestran un pico agudo a bajas temperaturas y un
pico extremadamente ancho a temperaturas mas altas, en el intervalo de 200 a 700 ° C.

El primer pico para todos los casos aparece de 240 a 250°C y se presenta un hombro de 340
a 350 °C. Este primer pico se atribuye a la oxidacién térmica de la sal del promotor vy el
segundo pico se atribuye a la reduccion de este oxido para obtener niquel metélico, segun la
reaccion[53]:

NiO+H, - Ni+H,O

En términos generales durante todo el proceso, iniciando desde la sal precursora
(Ni(NO3)5 - 6H,0) hasta que se convierte en NiO y finalmente en niquel metalico (Ni) la

serie de reducciones del ion niquel es la siguiente:

Ni™® — Ni™ — Ni°

TPD
La acidez de los catalizadores fue analizada mediante desorcion programada por temperatura
(TPD) de NHas. La Figura 38 reporta los perfiles de desorcion para el catalizador con solo

niquel y los catalizadores con promotor Ce y La al 2% soportados en Y- Al,Os. Las muestras
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producen un pico de desorcion asimétrica en el intervalo de temperatura de 100 a 500°C con
una parte alta ancha. EIl perfil del catalizador de Ni muestra un pico en 190°C y un pico
maximo alrededor de 280 °C. El perfil del catalizador de La presenta también un pico en
190°C, pero un maximo en 250°C y una cola larga mas asimétrica que la de Ni. El perfil del
catalizador de Ce tiene una forma similar, pero mas amplia puesto que el primer pico inicia
en 180°C vy tiene el pico maximo en 280°C, también muestra asimetria. En las
deconvoluciones tienen una composicion similar los catalizadores con promotor, diferente a
la de solo niquel. La temperatura de desorcion media puede asignarse a la presencia de sitios

acidos de Lewis medios.

En las Figuras 26 a 28 se presentan las deconvoluciones de los perfiles de Desorcion a
Temperatura Programada de NH3z (TPD de NHs) de los catalizadores de Ni/Al, Ni-La/Al y
Ni-Ce/Al respectivamente. Los picos obtenidos se ajustaron a una funcién gaussiana y son
asociados a las diferentes regiones de fuerza de los sitios acidos, que de acuerdo a la
temperatura de desorcion de NHs estas pueden clasificarse en tres grupos: débiles (25-
200°C), medios (200-400°C) y fuertes (400-600°C). Con base en esto, es posible observar
que los sitios acidos de los tres catalizadores se encuentran en las regiones de fuerza debil y
fuerza media, ya que la temperatura del maximo del pico (Tm) de los tres materiales se
encuentra por debajo de los 200°C, mientras que los ultimos dos picos se encuentran en el
intervalo de 200 a 400°C.

La densidad de sitios acidos (umolNHz/g) totales y por region, se presenta en la Tabla 10. Se
pude observar que la densidad de los sitios acidos de fuerza débil de los tres catalizadores
(Ni/Al, Ni-La/Al y Ni-Ce/Al) son practicamente iguales, por lo que la adicion de La o Ce no
influye sobre estos; sin embargo, es notable que la densidad de sitios acidos de fuerza media,
sufre una disminucidn por la adicion de La y Ce, donde La al parecer afecta en mayor

proporcion a la acidez del catalizador.
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Sefial TCD (u.a.)
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Figura 26. Perfil de TPD de NHj3 sobre el catalizador de Ni/yAl,O3 después de un proceso de
reduccion con H, a 500°C.
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Figura 27. Perfil de TPD de NH; sobre el catalizador de Ni-La/y~Al,O3; después de la reduccion
con Hz a 500°C.
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Sefial TCD (u.a.)

100 200 300 400 500

T (°C)

Figura 28. Perfil de TPD de NH; sobre el catalizador de Ni-Ce/y-Al,O3 después de la reduccion
con H; a 500°C.

Tabla 10. Densidad de sitios acidos de los catalizadores.

sitios acidos (Lmolnxa-geat?)

Catalizador débiles medios fuertes Total

(25-200°C)  (200-400°C)  (400-600°C)

5%Ni/Al pH4 20 134 --- 154
5%Ni-2%La/Al pH1 17 112 --- 129
5%Ni-2%Ce/Al pH4 18 119 - 138

Segun los resultados de la tabla anterior no se tienen sitios acidos fuertes.

7.1.5 Microscopias electrénicas

Las imagenes SEM (Figura 29) reportan la morfologia de las particulas con una estructura
semi esférica en la mayoria de los casos y no se presenta aglomeracion y a un mayor
acercamiento de 50 a 5 micras, para esta Ultima ya se observan los detalles rugosos de la

superficie, pero todavia no es posible apreciar ni al niquel ni a los promotores cerio y lantano.
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En las micrografias obtenidas por TEM de la Figura 30 hasta la Figura 32 se observan
imagines tipicas de la gamma alimina, en donde se ve incrustada la estructura de niquel, se
puede ver distintas aglomeraciones a las diferentes escalas utilizadas desde 200 nm a 10nm.
Algunas particulas de los metales utilizados como Ce y Mg tienen una forma circular, pero
son pequerfias para poder ser fluidizables en el reactor en el rango de nm. Pero en general

todas las particulas tienen una forma irregular sobre la gamma alimina.

100 pm

Figura 29. Imagenes SEM del catalizador con solo niquel a) 200 um, b) 100 pm, ¢) 50 umy d) 5
pm.
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Figura 30. Micrografia por
TEM a 200 nm del catalizador
5%Ni/y-Al,03 pHA4.

Figura 31. Micrografia por
TEM a 50 nm del catalizador
5%Ni/y-Al;,03 pH4.

50 nm
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Figura 32. Micrografia por
TEM a 10 nm del catalizador
5%Ni/y-Al,03 pH4.

Las micrografias de los catalizadores restantes se presentan en el Apéndice lIl.

En general, incrementando el acercamiento usando TEM, al pasar de la escala de micras a
nandmetros se puede observar el niquel, cerio y lantano, aunque no se puede definir su forma, si es
esférica, cilindrica, irregular, probablemente por la interferencia del niquel con el haz de electrones

del equipo.

7.1.6 Determinacién de carga nominal de catalizadores con niquel

En latabla 11 se reporta el porcentaje de peso nominal del niquel en los catalizadores, usando
la técnica de adsorcién atémica.

Tabla 11 Porcentaje peso de niquel

50%Ni pH4 3.99
506Ni-2%La pH1 3.22
50%Ni-2%Ce pH4 4.53
50%Ni-2%Mg pH4 3.89
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El contenido real de niquel es razonablemente cercano a los valores nhominales, indicando
que el método de co-impregnacion de humedad incipiente deposita la cantidad del metal en

el soporte.

7.1.7 Determinacion de sitios acidos y basico por FTIR
La técnica de FTIR se utiliz para determinar sitios acidos o basico en las muestras, esto

utilizando piridina para sitios acidos y CO; para sitios basicos.

Las formas de adsorcion se hicieron en una celda de KBr a través de la cual atraviesa un haz
de luz infrarroja.

El espectro de piridina adsorbida se obtuvo en un equipo infrarrojo con transformada de
Fourier a varias temperaturas de adsorcion, hasta alcanzar 500°C las bandas localizadas en
1580 y 1420 cm-1 que se atribuyen a piridina fisisorbida, pero principalmente la banda en
1453 cm-1, siendo todas ellas representativas de sitios Lewis.

Al adsorber piridina en la Al>Os (Figura 33 y 34), se observaron bandas en 1453, 1494, 1577
y 1621cm-1 correspondientes a acidez Lewis. No se detectaron bandas atribuidas a acidez
tipo Bransted (1541 y 1638 cm™)[18].

Piridina

FTIR 100°C-Piridina

Intensidad u.a
[
w

2400 2200 2000 1800 1600 1400
Ndmero de onda (cm™)

1200

—5%Ni/gamma alimina =——=5%Ni-2%La/gamma alimina 5%Ni-2%Ce/gamma alimina =——=5%Ni-2%Mg/gamma alimina =———gamma alumina

Figura 33.FTIR desorcion de piridina a 100°C para los diferentes catalizadores.
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FTIR 500°C-Piridina

Intensidad u.a.

0
2400 2200 2000 1800 1600 1400 1200
Numero de onda (cm™)
—5%Ni/gamma alimina ——5%Ni-2%La/gamma altmina 5%Ni-2%Ce/gamma alumina —5%Ni-2%Mg/gamma alimina ——gamma altmina
Figura 34. FTIR desorcion de piridina a 500°C para los diferentes catalizadores.
CO;
3 FTIR 100°C-CO,

]
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2400 2300 2200 2100 2000 1900 1800 1700 1600 1500 1400
Numero de onda (cm™)
——5%Ni/gamma alimina ——5%Ni-2%La/gamma alumina 5%Ni-2%Ce/gamma alimina ——5%Ni-2%Mg/gamma alimina
Figura 35. FTIR desorciéon de CO2 a 100°C para los diferentes catalizadores.
FTIR 500°C-CO,
3
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—5%Ni/gamma alimina =——5%Ni-2%La/gamma alimina 5%Ni-2%Ce/gamma alimina =———=5%Ni-2%Mg/gamma alumina

Figura 36. FTIR desorcion de CO2 a 500°C para los diferentes catalizadores.
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La piridina interact(a con diferentes sitios acidos a través del par de electrones libres de sus
atomos de nitrégeno. Se ha informado que existen tres tipos de especies de piridina
adsorbidas: (a) piridina adsorbida molecularmente que coordina su par de electrones libres
del &tomo de nitrégeno en la superficie de los sitios &cidos de Lewis (b) piridina con enlaces
de hidrégeno con el atomo de nitrogeno a sitios de superficie hidroxi débilmente acidos, y
(c) i6n piridinio formado al extraer un proton de un sitio de superficie hidroxi acido Brgnsted
[54].

Ademas, también se trat6 de ver si los catalizadores tenian sitios basicos y no fue asi, no se

encontraron bandas caracteristicas a estos sitios.

7.2 Gasificacion de glucosa
Se realiz6 una serie de experimentos cataliticos y téermicos, usando glucosa y variando la

temperatura y los tiempos de reaccion. En este caso la relacion vapor/glucosa se mantuvo fija
al igual que la cantidad de catalizador. Las temperaturas de trabajo fueron 550, 600 y 650°C
y los tiempos de reaccion fueron de 5, 10, 20, 30 y 40 segundos. La presion en el reactor al
iniciar la experimentacion fue de 14.7 psi y en la camara de vacio de 3 psi, la cantidad de
catalizador se mantuvo en 50 mg.

En este caso se eligieron porcentajes de niquel bajos (inferiores a 20% en peso), comparados
con otros trabajos para tratar de optimizar [45]. Ademas, que el pH a valores mas acidos,
reportan aumento en el ndmero de sitios &cidos y por lo tanto mayores sitios activos donde
se deposito el promotor[55].

Para los experimentos cataliticos se usaron cuatro catalizadores sintetizados 5%Ni/y—Al,Os
pH4, 5%Ni-2%Cely-Al,0; pH4, 5%Ni-2%Mgly-Al,0s pH4 y 5%Ni-2%Laly-Al,05 pH1.
Para cada experimento se hicieron 3 repeticiones.

En todos los casos al iniciar cada experimento, se inyecta la muestra y se registra un cambio
stbito de la presion debido a la vaporizacion de la mezcla, hasta alcanzar un valor constante
durante el tiempo de reaccion programado.

Aumento de presion en el reactor.
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Derivado de la ecuacion de gas ideal
PV = nRT Ecuacién 18

Y despejando la n para conocer el nimero de moles

PV
N = — Ecuacion 19
RT

Y se conocen los datos
V=53 ¢cm3=0.052 L
P=14.7 psi=1 atm
T=600°C=873.15 K

atmlL
mol K

R=0.0821

Sustituyendo estos valores podemos obtener el nimero de moles:

1 at 0.052 L
n= (1 atm)( ) = 7.25x10"* mol

atm L
(0.0821 - K) (873.15 K)

Conociendo los moles podemos determinar el trabajo realizado en el proceso y asi poder

justificar el cambio tan drastico de presion con un volumen tan pequefio. Para un proceso

isotérmico tenemos que:

14
w=-J

Resolviendo la integral tengo que

BP av = - fVB nRT dV Ecuacién 20

A Va v

14
W = nRT an—B Ecuacion 21
A

Sé que Vz=25x10°Ly V, = 0.052 L
Y sustituyendo valores obtengo

J

W = (7.25x10~* mol) (8 314 ) (87315 K) [ (25X10 — oL
= . X mo . mol K . n

0.052 L
Como el trabajo es negativo el sistema realiza trabajo, ya que su volumen incrementa al

) =—40.21]

inyectar la muestra y su energia interna disminuye.

La Figura 37 presenta el perfil de presidn para un experimento y dos repeticiones.
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Figura 37. Perfiles de presidén para un experimento y sus dos repeticiones.

Se muestra un perfil de presion tipico representativo para un experimento con relacion
vapor/glucosa de uno, a 600 °C. La presion inicial es de 14.6 psia para el reactor y de 3.0
psia para la caja de vacio. EIl incremento de presion es debido a que inmediatamente que se
inyecta la biomasa mezclada con el agua, se volatiliza la mezcla, lo cual produce vapores,
pero también tiene que ver la forma de inyeccidn lo que provoca que el incremento de presion
varie. Otro factor es la composicién de la muestra inyectada. La reaccion quimica se efectla
durante 20 segundos representados en la parte superior del diagrama y luego se abre la
valvula que comunica a la caja de vacio con el contenedor, y se evacuan los gases a la caja
de vacio. Se reduce la presion en el contenedor hasta igualarla con aquella de la caja de vacio,
lo que indica el final de la gasificacion. Durante el tiempo de reaccidn se aprecia un ligero
aumento en la presion que se atribuye a la formacion y consumo de productos de gasificacion,
a través de reacciones en serie y paralelo.

En sintesis, los experimentos de gasificacion la presion se incrementa debido a la
volatilizacion de la biomasa asociada con las reacciones primarias y durante el tiempo de

reaccion se efectlian las reacciones secundarias.
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7.3 Analisis cromatogafico de las muestras

En esta seccidn se muestran los picos resultantes en un cromatograma para un experimento
representativo.

La figura 38 presenta el cromatograma de una muestra obtenida al realizar el experimento
5%Ni-2%Cely—Al,O3; pH4, donde se observa que los picos principales son los siguientes: CO
a un tiempo de 2.83 min con un area promedio de 44238.145 unidades, CO; a 3.09 min y
area de 25774.227, H,O de 4 .03 min con 194238.066, H; a 6.06 min y 2168390.167, Ar a
8.06 min y 3260959.67, O, a 8.19 min y 56620.841 (el oxigeno presente se debe a la
inyeccion manual), y CH4 a 14.36 min y 87788.547. Ademas, se pueden identificar dos picos
a 2.69 min y 2.72 min, que representan la composicién de la muestra que no tuvo afinidad
con la columna Porabond. Los picos negativos (pertenecientes al Argon) se deben que la
conductividad térmica del argén es menor que la del nitrégeno, ademas que la polaridad del
detector de conductividad térmica se encuentra invertida para lograr que los demas picos sean
positivos. Los picos son positivos si la conductividad térmica del compuesto es menor que la

del gas de referencia, al cambiar la polaridad este efecto se invierte.

Ha
Mezcla ¥
o CH.
H.O Oz "
/, A ML_—#_fﬁ%%ék ~——
I\
co, |

Ar

Figura 38. Cromatograma TCD tipico de una muestra obtenida de gasificacion.
A continuacion, se ilustra cédmo se obtuvo un punto de la curva de calibracion
correspondiente al Ha.
1. Fue necesario comprar mezclas de gases, que contienen los compuestos que queremos

detectar.
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2. Se tomd una muestra para inyectarla en el reactor CREC-Riser Simulator.

3. Al tener el gas capturado en el reactor, se hace comunicacion entre la caja de vacio y el
reactor, de donde tomaremos la muestra que sera analizada en el GC.

4. Se usaron diversos volumenes en las inyecciones al GC, el cual se relacioné con la sefial
detectada en el TCD.

5. El area obtenida de cada pico se relaciona al nimero de moles, se calcul6 con la ecuacién
de gases ideales (bajas presiones, altas temperaturas, particulas puntuales que no interactiian
entre si), multiplicada por la fraccién de la mezcla de Hz o cualquier componente a identificar
enel GC.

Y en la figura siguiente (Figura 39) se presenta la curva de calibracion del hidrégeno.

y = 2E+08x
R*=0.978

Curva de calibracion de H2
6.0E+05
5.0E+05
4.0E+05
3.0E+05

Area (TCD)

2.0E+05
1.0E+05

0.0E+00
0 0.0005 0.001 0.0015 0.002 0.0025

Micromoles

Figura 39. Curva de calibracién para hidrégeno
Se observa que en este caso se hicieron 9 inyecciones representadas por un punto, ademas se
nota que con solo 3 puntos se obtendria una buena correlacion. De manera semejante se
hicieron las curvas de calibracion para los compuestos CO, COz, CHs4, HXO y Oy, y se

presentan en el Apéndice I.

7.4 Efecto de la temperatura

7.3.1 Experimentos térmicos
La temperatura es una variable que se estudio en las gasificaciones de biomasa, las

temperaturas fueron 550, 600 y 650 °C, cabe sefialar que fue el rango elegido por las
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restricciones mecanicas del reactor y por el rango de temperaturas en que se favorece el
proceso de gasificacion. En la Figura 40 se muestra los productos obtenidos en la gasificacion
térmica de la glucosa (sin catalizador), a 20 segundos y relacion vapor a biomasa de uno
(S/B=1).

Diferentes temperaturas a 20s, Térmico Glucosa

0.50

0.40

0.30
0.20
0.00
cO CcO2 H2 CH4

E550°C E600°C me50°C

Fraccion mol

Figura 40. Perfiles de Fraccion mol de los compuestos H,, CO, CH, y CO, para experimentos
térmicos de glucosa a diferentes temperaturas (550, 600 y 650°C) y 20s.
De acuerdo con la Figura 40 se observa que para el compuesto CHa, al incrementar la
temperatura de 550 a 650 °C existe una tendencia a la reduccién de la fraccién molar ya que
disminuye de 0.15 a 0.04.
El CO, al incrementar la temperatura practicamente la fraccion mol se mantiene constante lo

que indica que para es compuesto, la temperatura no afecta a su produccion.

La fraccion mol del Hz reporta una tendencia al alza con la temperatura alcanzando un valor
méaximo de 0.45. En este caso el efecto de la temperatura es evidente y regular. EI CO; indica
un comportamiento semejante a aquel del hidrogeno, donde la fraccion mol de CO> se
incrementa con la temperatura, donde la minima fraccion mol es de 0.28 a la temperatura de
550°C y la maxima es de 0.37 a 600°C.
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7.2.3 Experimentos cataliticos
También se trabajo con los catalizadores 5%Ni/y—Al,O; pH4, 5%Ni-2%Ce/y-Al,0; pH4,

5%Ni-2%Mg/ly-Al.0; pH4 y 5%Ni-2%La/y—-Al,O; pH1 y se realizaron experimentos
variando la temperatura 550°C, 600°C y 650°C.

Resultados con el catalizador 5%Ni/y—Al20s.

En la Figura 41 se presentan las fracciones molares para el catalizador 5%Ni/y—Al,O; para
las temperaturas de 550, 600 y 650°C a 20 s y una relacion vapor/ biomasa de uno.

Diferentes temperaturas a 20s, 5%Ni/y-Alumina pH4
0.60

0.50
0.40
0.30
0.20
0.10
CcO CO2 H2 CH4

m550°C m600°C m650-°C

Fraccion mol

Figura 41. Perfiles de Fraccion mol de los compuestos Hz, CO, CH4 y CO-, para experimentos de
glucosa con catalizador 5%Ni/7—-Al.O3 pH4, a diferentes temperaturas (550, 600 y 650°C) y 20s.

Se observa que las fracciones molares de CO decrecen con la temperatura, de manera andloga
a aquellas de CHs4 . EI CO2 y el Hy tiene un comportamiento semejante ya que sus fracciones
molares en ambos casos se incrementan con la temperatura. En la siguiente tabla 12 se
muestra una comparacion entre los resultados de los experimentos térmico y los cataliticos
con niquel.

Como se puede observar, el metano y el monoxido de carbono formado son reformados en
presencia de agua para dar como productos finales H. y CO> ya que son los productos con

mayores fracciones molares.
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Tabla 12. Resultados de experimentos térmicos y cataliticos con 5%Ni a diferentes temperaturas.

Experimento Temperatura  CO CO2 H: CHa
°C

Térmico 550 0.154 0.274 0.339 0.146
600 0.176 0.333 0.421 0.110
650 0.171 0.383 0.460 0.066

5%Ni/y-Al,0; 550 0.106 0.277 0.534 0.083

pH4 600 0.051 0.322 0.579 0.048
650 0.029 0.353 0.587 0.030

En la tabla 12 se presenta los porcentajes de desviacion entre los experimentos cataliticos y

térmicos con respecto a los térmicos, obtenido con la siguiente formula

yi,catalitica - yi,térmica

x 100%
Yitérmica
Por ejemplo, para el CO a 550°C
- itica — Vi térmi 0.106 — 0.154
yt,catalltlca yl,termlca X 100% — X 100% — _3117%
yi,térmica 0.154
Tabla 13. Porcentajes de desviacidn entre los experimentos cataliticos y térmicos con respecto a
los térmicos.

550 -31.17% 1.09% 57.52% -43.15%

600 -71.02% -3.30% 37.53% -56.36%

650 -83.04% -7.83% 27.61% -54.55%

De la tabla 13 se observa que, con respecto a los experimentos térmicos, la fraccién mol de
CO siempre se reducira en los experimentos cataliticos, y esta reduccion se incrementa con
la temperatura, indicando que a elevadas temperaturas la selectividad del catalizador de
niquel se modifica reduccion la produccion de CO.

Para el CO, se observa en los experimentos cataliticos con respecto a los térmicos, primero-
un incremento a 550°C y luego un descenso a las otras temperaturas y esto, globalmente
indica una tendencia al descenso de las fracciones molares del CO2 con el incremento a la

temperatura.
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Para el Hy, se observa en los experimentos cataliticos con respecto a los térmicos, siempre
un incremento al aumentar la temperatura, pero su magnitud decrece con la temperatura.
Ciertamente, tanto los experimentos térmicos como los cataliticos son favorecidos por el
incremento de la temperatura, pero relativamente los experimentos térmicos son maés
favorecidos.

Las reacciones quimicas que globalmente producen al hidrégeno son endotérmicas y su
conversion se incrementa con la temperatura.

Para el CH4, al incrementar la temperatura habra un decremento en la fraccion mol de
experimentos cataliticos con respecto a aquella de los térmicos, y este decremento aumenta
con la temperatura, indicando que a elevadas temperaturas no se favorece la produccién de
CHa.

Por todo lo anterior, se puede afirmar que al incrementar la temperatura se favorecen las

siguientes reacciones:

Reaccion de desplazamiento de agua-gas CO+ H,0 & H, +CO,
Reformado de metano con vapor CH, + H,0 < CO + 3H,
Reformado de metano en seco CH,+ C0O, & 2C0 + 2H,
Desplazamiento heterogéneo con gas C+ H,0 < H, +CO

La figura 42 reporta las fracciones mol de todos los compuestos, obtenidas de experimentos
usando el catalizador 5%Ni-2%Ce/y—Al,O3 a diferentes temperaturas y 20s.
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Diferentes temperaturas a 20s, 5%Ni-2%Ce/y—Alumina pH4
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Figura 42. Perfiles de Fraccién mol de los compuestos H,, CO, CH4 y CO; para experimentos de
glucosa con catalizador 5%Ni-2%Ce/y-Al,Os; pH4, a diferentes temperaturas (550, 600 y 650°C)
y 20s.

Se observa que las fracciones mol CO y CH4no son afectadas por la temperatura y para ambos
compuestos se reporta un valor casi constante de 0.10. Con respecto a los resultados de los
experimentos térmicos, para el CO, el catalizador permitié reducir la fraccion mol de 0.17 a
0.10 con respecto al CHs el catalizador permitié reducir la fraccion mol hasta 0.10 y

mantenerla constante.

El comportamiento del CO> indica un decremento al aumentar la temperatura hasta alcanzar
un minimo de 0.21 a la temperatura de 650 °C. Lo anterior indica que la oxidacién parcial se
favorece con la temperatura, caracteristica de una reaccion exotérmica.

La fraccion mol de hidrogeno se incrementa con la temperatura alcanzando un maximo de
0.60 y esto es una caracteristica de las reacciones endotérmicas en las que se produce el
hidrogeno. Aplicando la ley de Hess se comprueba que globalmente el hidrégeno se produce
a través de reacciones endotérmicas.

La tabla 14 presenta los resultados de experimentos térmicos y cataliticos con 5%Ni-2%Ce
a diferentes temperaturas.
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Tabla 14. Resultados de experimentos térmicos y cataliticos con 5%Ni-2%Ce a diferentes

temperatu ras.
Experimento Temetz:ratura (6{0) CO, H» CH4
550 0.154 0.274 0.339 0.146
Térmico 600 0.176 0.333 0.421 0.11
650 0.171 0.383 0.46 0.066
506Ni- 550 0.099 0.294 0.504 0.103
2%Ce/ 600 0.099 0.244 0.551 0.099
7-Al,O3 pH4 650 0.103 0.210 0.602 0.090

Tabla 15. Porcentajes de desviacidn entre los experimentos cataliticos con 5%Ni-2%Ce y
térmicos con respecto a los térmicos.

550 -35.55 7.28 48.72 -29.71
600 -43.60 -26.74 30.79 -9.81
650 -39.84 -45.16 30.88 36.96

De la tabla 15, se observa que, con respecto a los experimentos térmicos, la fraccion mol de
CO siempre se reduciréa en los experimentos cataliticos, y esta reduccién, aunque oscila un
poco con la temperatura, en términos generales, se puede decir que se mantiene practicamente
uniforme y la temperatura afecta menos a la fraccion mol.

Para el CO., se observa en los experimentos cataliticos con respecto a los térmicos, primero
un incremento a 550°C y luego un descenso a las otras temperaturas y esto, globalmente
indica una tendencia al descenso de las fracciones molares del CO2 con el incremento a la
temperatura.

Para el Hy, se observa en los experimentos cataliticos con respecto a los térmicos, siempre
un incremento al aumentar la temperatura, pero su magnitud decrece con la temperatura de
550°C a 600°C y luego se mantiene constante. En este caso los experimentos térmicos y
cataliticos son favorecidos en igual proporcién por la temperatura, ya que en ambos casos

sus diferencias en fraccion mol entre 650 y 500 °C son casi iguales.
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Para el CH4, al incrementar la temperatura habra un decremento en la fraccion mol de
experimentos cataliticos con respecto a aquella de los térmicos, y este decremento disminuye
de 550 a 600 °C y luego se registra un aumento.

Para comparar el papel de los promotores se eligié el mismo porcentaje en peso tal como se
hizo con el cerio (2%), en la Figura 43 se reportan las fracciones molares obtenidas usando

el catalizador con lantano a distintas temperaturas y 20s.

Diferentes temperaturas a 20s, 5%Ni-2%La/y-Alimina pH1

0.60
CcO CO2 H2 CH4

E550°C m600°C m650-°C

Fraccion mol
© o o
(Y w i
wu o u

o
o
o

Figura 43. Perfiles de Fraccion mol de los compuestos H,, CO, CH, y CO; para experimentos de
glucosa con catalizador 5%Ni-2%La/y—Al,Os pH1, a diferentes temperaturas (550, 600 y 650°C)
y 20s.

Se observa en la Figura 43, que se obtuvo cerca del 0.52 fraccion mol de Hz, 0.31 de CO.,

0.07 de CO y 0.14 de CHs en el mejor de los casos para cada compuesto.

Se observa que la fraccién mol de CO decrece con la mayor temperatura 650°C, mientras que
la fraccion mol de CHs tiene un comportamiento un poco irregular en la medida que
desciende de 550 a 600 °C y luego se incrementa a 650°C para alcanzar un valor de 0.14.
La fraccion mol de CO2 no es afectada por el cambio de 550 a 600°C y se registra un pequefio
descenso de 0.32 a 0.28 al aumentar la temperatura a 650°C. Lo anterior indica que al
aumentar la temperatura la oxidacion total no es favorecida.

La fraccion mol de hidrogeno se incrementa con la temperatura lo es caracteristico de las

reacciones endotérmicas.
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En la siguiente tabla se muestra una comparacion entre los resultados de los experimentos
térmico y los cataliticos con niquel y lantano como promotor.

Tabla 16. Resultados de experimentos térmicos y cataliticos con 5%N-2%La a diferentes

temperaturas.
Experimento Temperatura °C co CO; H> CHas
550 0.154 0.274 0.339 0.146
Térmico 600 0.176 0.333 0.421 0.110
650 0.171 0.383 0.460 0.066
550 0.0722 0.3278 0.5116 0.0980
5%Ni-2%La/
y—AL,Os pH1 600 0.0704 0.3295 0.5289 0.0712
650 0.0402 0.2597 0.5588 0.1413

En la tabla 17 se presenta los porcentajes de desviacion entre los experimentos cataliticos

con niquel promovidos con lantano y térmicos con respecto a los térmicos.

Tabla 17. Porcentajes de desviacidn entre los experimentos cataliticos con 5%Ni-2%Lay
térmicos con respecto a los térmicos.

550 -53.12% 19.64% 50.91% -32.88%
600 -60.00 % -1.05% 25.63% -35.27%
650 -76.49 % -32.19% 21.48% 114.09%

Para el CO, la desviacion negativa se incrementa con la temperatura, para CO2 ocurre algo
semejante, para Hz ocurre una desviacion positiva al incrementar la temperatura, y finalmente
el CH4 presenta un comportamiento irregular ya que primero se reportan desviaciones
negativas y luego una gran desviacion positiva al incrementar la temperatura.

Se observa que, para el CO, con respecto a los experimentos térmicos, los comportamientos
de los porcentajes de desviacion presentan el mismo comportamiento con niquel (Tabla 12)
y con lantano (Tabla 13). En ambos casos se observa una disminucién de la fraccion mol de
los experimentos cataliticos con respecto a los térmicos. Sin embargo, el niquel presenta un
rango mas amplio de valores de desviacion con respecto al lantano. Tal parece que el

promotor lantano disminuye la reduccién de la fraccion mol de CO.
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Para el CO; el comportamiento de las desviaciones con el niquel y lantano son contrarias a
aquel presentado para el CO. Ahora el lantano reporta un rango mas amplio de valores que
el niquel. Al parecer el lantano permite producir menos CO3, evitando asi la oxidacion total,
0 sea que el lantano evita la combustion completa de la biomasa.

Esto resultados nos indican que el efecto del pH de la solucion impregnadora en la
preparacion del catalizador 5%Ni-2%La/y—Al,Os comparado con 5%Ni-2%Ce/y—Al,O; que
tiene un pH4 no tuvo mucha variacién, ya que los experimentos tienen una desviacion del
14%.

Otro promotor que se decidié utilizar fue el Magnesio con porcentaje en peso de 2%, en la
Figura 44 se muestran las fracciones molares obtenidas de los compuestos a diferentes

temperaturas.

Diferentes temperaturas a 20s, 5%Ni-2%Mg/y-Alumina
pH4
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Figura 44. Perfiles de Fraccion mol de los compuestos Hz, CO, CH, y CO; para experimentos de
glucosa con catalizador 5%Ni-2%Mg/y—Al,Os pH1, a diferentes temperaturas (550, 600 y 650°C)
y 20s.

En la Figura 44 se observa que las fracciones mol de CO y de CH4 tienen un comportamiento
muy semejante. En ambos casos el valor méximo se presenta a 550°C y disminuye con la
temperatura tal que para 600°C y 650°C el cambio es muy pequefio y se puede afirmar que

ya no hay efecto de la temperatura. Con respecto al CO,, se presenta la fraccion molar
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méaxima a 600°C, aunque las diferencias no son muy grandes (inferiores al 15%) y de nuevo
se puede advertir poco efecto de la temperatura.

De nuevo, la fraccién mol del Hz se incrementa con la temperatura, siendo mayor el efecto
de 550 a 600°C.

En la tabla 18 se muestra una comparacion entre los resultados de los experimentos térmicos
y los cataliticos con niquel y magnesio como promotor.

Tabla 18. Resultados de experimentos térmicos y cataliticos con 5%N-2%Mg a diferentes

temperaturas.

Experimento Tempc))eéatura Cco CO; H> CH,4

550 0.154 0.274 0.339 0.146

Térmico 600 0.176 0333 0.421 0.11

650 0171 0.383 0.46 0.066

N5 550 0.109 0.331 0.454 0.105

oNlI-270Mg 600 0.058 0.357 0.529 0.056
y-Al;03 pH4

650 0.074 0.305 0.547 0.074

En la tabla 19 se presenta los porcentajes de desviacion entre los experimentos cataliticos
con niquel promovidos con magnesio y térmicos con respecto a los térmicos.

Tabla 19. Porcentajes de desviacion entre los experimentos cataliticos con 5%Ni-2%Mg y
térmicos con respecto a los térmicos

550 -29.02 20.88 34.03 -27.99
600 -66.97 7.23 25.65 -49.25
650 -56.93 -20.26 18.97 11.61

Para el CO, la desviacion negativa se incrementa de 550 a 600°C y luego disminuye a 650°C
y ocurre algo semejante para CH4 pero de 600 a 650°C la tendencia se invierte ya que se
obtiene un incremento en vez de disminucion.

para CO- lo incrementos de las desviaciones disminuyen hasta convertirse en deviaciones
negativas lo que indica que en este ultimo caso las fracciones mol de los experimentos
cataliticos son inferiores a aquellas de los experimentos térmicos.

Para el H> siempre ocurren desviaciones positivas, pero estas decrecen al aumentar la

temperatura.
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Tabla 20. Resumen de produccién de compuesto y diferencias relativas entre experimentos
cataliticos con respecto a los térmicos.

Ayco Ayco, Ayy, Aycy,

Yco,térmico YCOZ,térmico YHz,térmico YCH4,térmica

Experimento T°C Yco Yco, YH, YcH,

550  -31.17 1.09 57.52 4315 011 028 053 008
5%'\'”@1“203 600  -71.02 -3.30 3753 5636  0.05 032 058 0.05
g 650  -83.04 -7.83 27.61 5455 003 035 059 003
596N 550  -53.12 19.64 50.91 3288 007 033 051 010
29%6Laly—ALOs 600  -60.00 -1.05 25.63 3527 007 033 053 007
pH1 650  -76.49 -32.19 21.48 11409 004 026 056 0.14
L 550  -35.55 7.28 48.72 2971 010 029 050 0.10
206Cely-Al,Os 600  -43.60 -26.74 30.79 981 010 024 055 0.10
pFis 650  -30.84 -45.16 30.88 36.96 010 021 060 0.09
Eo6Ni- 550  -29.02 20.88 34.03 2799 011 033 045 011
206Mgly—ALOs 600  -66.97 7.23 25.65 4925 006 036 053 006
pH4 650  -56.93 -20.26 18.97 1161 007 031 055 0.07

En la tabla 20 se observa que, la columna 8, a mayor fraccién de H»=0.60 corresponde al
catalizador 5%Ni-2%Ce/ y-Al,O3, a 650°C, seguido de fraccion mol H2=0.59 obtenida con
el catalizador 5%Ni/y—Al,O; a 650°C y esto indica que la produccion de H se favorece a
mayores temperaturas.

Respecto al COz las menores producciones corresponde al catalizador 5%Ni-2%Ce/ y—Al,O3
a 650°C y lo deseable es obtener las menores cantidades posibles de CO; para evitar la
oxidacion total o combustién, con respecto a CO su mayor produccién fue practicamente
conseguida con el catalizador 5%Ni-2%Ce/y—Al,O; y el CH4 es producido por cantidades
intermedias. Entonces el catalizador 5%Ni-2%Ce/y—Al,O3 resulta ser el que proporciona los
mejores resultados ya que reporta las mayores producciones de Hz y CO, menor produccion
de CO.y produccidn intermedia de CHa.

7.5 Efecto del tiempo de reaccion
Se investigd la influencia del tiempo de reaccidn en los experimentos, variado a 5, 10, 20, 30
y 40 segundos. Cabe mencionar que el agitador siempre trabajé con 5500 rpm para garantizar

siempre una fluidizacion homogénea en los experimentos.
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Experimentos térmicos
En la Figura 45 se presenta un experimento térmico a 550°C para glucosa, reportando las

fracciones mol obtenidas a diferentes tiempos de reaccion.

Térmico Glucosa 550°C
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Fraccion mol

ECO EHCO2 mH2 mCH4

Figura 45. Fracciones mol de los compuestos Hz, CO, CH,4 y CO, para experimentos térmicos de

glucosa, a diferentes tiempos de reaccién, S/B=1y 550°C.

Se observa que en general, para todos los compuestos, las fracciones molares son poco
afectadas ya que sus valores no cambian apreciablemente. EI Hz podria ser el compuesto con
mayores cambios relativamente hasta alcanzar un valor de 0.40 a los 40s .

Experimentos cataliticos

Para los experimentos cataliticos se usaron 3 temperaturas y en cada una se vario el tiempo
de reaccion para encontrar el tiempo necesario para alcanzar el equilibrio. Para la figura 46
se utilizd 5%Ni/y-Al,0; pH4, y se modifico el tiempo de reaccion dejando constante la
temperatura, que para este caso fue de 550°C.
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550°C 5%Ni/y-Alimina pH4
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Figura 46.Perfiles de Fraccion mol de los compuestos Hz, CO, CH4 y CO; para experimentos de
glucosa con catalizador 5%Ni/y—Al,Os pH4, a diferentes tiempos de reaccion 550°C y S/B=1.
Se observa que la fraccion mol de H. aumenta leventemente con el tiempo de reaccion de
0.48 a 0.59, mientras que para el CO- el comportamiento es contrario ya que sus fracciones

molares disminuyen con el tiempo de 0.38 a 0.23.
Para el CO tiene un comportamiento ligeramente oscilatorio con un promedio aproximado

de 0.07 y el CH4 manifiesta una pequefia tendencia al alza de 0.07 a 0.11.

En la Figura 47 se observan las fracciones molares obtenidas conforme se vari6 el tiempo de
reaccion para el catalizador 5%Ni-2%Ce/y—Al,Os pH4 con glucosa a 550°C.
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550°C 5%Ni-2%Ce/y-Alimina pH4
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Figura 47. Fracciones mol de los compuestos H,, CO, CH4 y CO; para experimentos de glucosa
con catalizador 5%Ni-2%Ce/y—Al,O3; pH4, a diferentes tiempos de reaccion 550°C y S/B=1.

En la Figura 47 se observa que la fraccion mol de H> aumenta levemente con el tiempo de
reaccion, con una tendencia uniforme de 0.50 a 0.60, desde 5 hasta 40 segundos. Sin
embargo, el CO, manifiesta un comportamiento contrario ya que sus fracciones mol
disminuyen con el tiempo de reaccion, desde 0.33 a 0.25.

Para el CHs existe una leve tendencia oscilatoria de la fraccion mol con un promedio de 0.05.
El CO primero se mantiene constante y a los 30 y 40 segundos reporta una leve tendencia al
descenso, de 0.10 a 0.06.

Al parecer conforme transcurre el tiempo hay un mayor acercamiento a los valores de

equilibrio termodinamico.

En la Figura 48 se grafican las fracciones molares de los componentes obtenidos para el

catalizador 5%Ni-2%La/y—Al,Os a tiempos de reaccion y 550°C.
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550°C 5%Ni-2%La/y-Alimina pH1
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Figura 48. Fracciones mol de los compuestos Hz, CO, CH4 y CO; para experimentos de glucosa
con catalizador 5%Ni-2%La/y—Al,03; pH1, a diferentes tiempos de reaccion 550°C y S/B=1.

En este caso (Figura 48), con el catalizador 5%Ni-2%La/y—Al,O; pH1, las fracciones molares
de los compuestos obtenidas fueron muy similares a aquellas obtenidas con el catalizador
5%Ni-2%Cely—Al.O; pH4. De nuevo la fraccién mol del H2 aumenta levemente con el tiempo
de 0.47 a 0.58, el CO- disminuye levemente con el tiempo de 0.35 a 0.24. EI CO y el CH4
presentan pequefias diferencias con respecto a los resultados con 5%Ni-2%Ce/y—Al,O; pH4
ya que en este caso el CO aumenta con el tiempo de 0.2 a 0.11 y el CHa tiene tendencia a
disminuir de 0.14 a 0.07, lo que indica que los promotores no tienen un cambio significativo
en las gasificaciones.

Hasta ahora se observa que los experimentos realizados con los catalizadores 5%Ni/ y—Al,Os;
pH4, 5%Ni-2%Ce/ y—Al,0; pH4, y 5%Ni-2%La/ y—Al,O; pH1 reportan comportamientos
muy semejantes de las fracciones mol de los compuestos tal como ya se ha discutido en
parrafos anteriores.

En la Figura 49 se reportan las fracciones molares de los componentes obtenidos con el

catalizador 5%Ni-2%Mg/y—Al,Os a diferentes tiempos de reaccion y 550°C.
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550°C 5%Ni-2%Mg/y-Alimina pH4
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Figura 49. Fracciones mol de los compuestos H2, CO, CH4 y CO2 para gasificacion de glucosa
con catalizador 5%Ni-2%Mg/y—Al,O3 pH4, a diferentes tiempos de reaccion 550°C y S/B=1.

En la Figura 49 se observa que las fracciones molares del H, se incrementan levemente con
el tiempo. A diferencia de los casos anteriores, el CO, presenta valores minimos de la
fraccion mol de 0.32 a 10 y 20 segundos.

El CO presenta comportamiento oscilatorio con un promedio aproximado de 0.07 mientras
que el CH4 reporta un valor maximo de 0.12 y de esta forma este catalizador presenta un
comportamiento ligeramente distinto al reportad por los catalizadores anteriores con solo
niquel y a los que contiene niquel promovidos con cerio y lantano.

La tabla 21 reporta un resumen de las fracciones mol obtenidas de todos los compuestos en

los experimentos con los diferentes catalizadores a cada tiempo de reaccion.
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Tabla 21. Resumen de las fracciones mol obtenidas.

sni/ | SN SWNi S%Ni-
Catalizador Gas¢.es Térmico  y-AlO; 2%La/ 2%Ce/ 2%Mg/
obtenidos y-ALO3z  y-ALO3  y—-AlO3

pH4 pH1 pH4 pH4

co 0.15 0.09 0.03 0.10 0.09

Co; 0.37 0.37 0.36 0.33 0.43

95 H, 0.35 0.47 0.47 0.50 0.39
CHa 0.13 0.07 0.15 0.07 0.09

co 0.10 0.07 0.05 0.10 0.12

Co; 0.41 0.34 0.34 0.31 0.33

s H, 0.35 0.51 0.50 0.54 0.43
CHa 0.14 0.08 0.12 0.05 0.12

co 0.09 0.11 0.07 0.10 0.11

Co; 0.41 0.28 0.33 0.29 0.33

AU Ha 0.34 0.53 0.51 0.55 0.45
CHa 0.15 0.08 0.10 0.06 0.11

co 0.06 0.09 0.08 0.08 0.05

Co; 0.42 0.27 0.30 0.27 0.37

g H, 0.37 0.54 0.53 0.56 0.48
CHa 0.16 0.10 0.09 0.09 0.10

co 0.09 0.06 0.11 0.06 0.06

co; 0.41 0.23 0.25 0.26 0.37

wUE H, 0.41 0.60 0.58 0.60 0.51
CHa 0.14 0.11 0.07 0.07 0.06

De la tabla 21 se observa que las mayores fraccion mol, para H. corresponden a 5%Ni/
1-AlLO3pH4 y 5%Ni-2%Ce/ y—Al,O3pH4 y esto ocurre a todos los tiempos. Por otra parte, la
menor fraccién de Hz corresponde al experimento térmico (0.41 a 40s) también para todos
los tiempos, indicando que el uso de catalizadores incrementa la produccion de Hz en un 46%
a los 40s.

Se pretende que el CO; se produzca en la menor cantidad posible para evitar la oxidacion
total (combustion). La menor fraccion mol obtenida, practicamente corresponde a 5%Ni-
2%Ce/ y—Al,0; pH4 para todos los tiempos con excepcion de 40s donde el catalizador que
contiene solo niquel reporta menor fraccién. Se observa también que los catalizadores

promovidos con cerio y lantano reportan fracciones mol muy similares de 0.25 y 0.26
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respectivamente a 40s. Entonces la disminucion en produccion de CO2 con respecto a aquella
de los experimentos térmicos es del orden de 44% lo que indica que el catalizador evita la
oxidacion total de la biomasa, reduciendo la produccion de CO> a los 40s. Al parecer el
catalizador 5%Ni-2%Mg/ y—Al>03 pH4 reduce muy poco la produccion de CO; de 9%.

Se pretende también producir al CH4 en la menor cantidad ya que a partir de él se obtiene H.
de acuerdo con la reaccién de reformado de metano con vapor: CH, + H,0 < CO + 3H,.
La menor fraccion mol es reportada por el catalizador 5%Ni-2%Ce/ y—Al,O3 pH4 para todos
los tiempos.

Con respecto al CO, se pretende obtener a menor cantidad posible tal que el gas de sintesis
(H2+ CO) contenga la mayor proporcion de Hz. La menor fraccién molar de CO corresponde

al 5%Ni-2%Ce/ y-Al,O; pH4 para todos los tiempos a excepcion de 40 s.

Por lo anterior los mejores resultados fueron obtenido usando el catalizador 5%Ni-2%Ce/
y—alumina pH4, y lo anterior se atribuye que el 6xido de cerio provoca un aumento de la
actividad catalitica, en términos de una activacion mas rapida para alcanzar el estado
estacionario y un mayor nivel de actividad.

Tal vez se forma alguna especie en la superficie del catalizador, lo que parece indicar la
formacion de un nuevo centro activo Ni-Ce, que aumenta la velocidad de disociacién del CO
debido a las propiedades redox del par Ce(l11)/Ce(1V), lo que permitia transferir el oxigeno

proveniente del CO, aumentando asi la reactividad del CO. [56]

Cabe mencionar que las gréaficas restantes en donde se vario el tiempo de reaccién a otras
temperaturas estan en el Apéndice Il. En ellas se aprecia el mismo comportamiento de lo
mencionado en las graficas anteriores

De esta manera es evidente que el tiempo de reaccion también tiene efecto en la gasificacion,
pero menos significativa que al variar la temperatura.

Finalmente se hizo la comparacion con los cuatro catalizadores a las condiciones donde se
obtuvo mejor resultados que fueron a 650°C y 20s. En la Figura 50 se presenta la

comparacion de los tres catalizadores.
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Gasificaciones a 20s, 650°Cy S/B 1.

0.60

_ 0.50
£ 0.40
5 0.30
o
& 0.20
Ll
0.10 ‘ ‘
0.00
Cco CcOo2 H2 CH4
W 5%Ni-2%Mg/gamma-alumina B 5%Ni/gamma-alimina
B 5%Ni-2%La/gamma-alimina B 5%Ni-2%Ce/gamma-alumina
B Térmico

Figura 50. Comparacion del experimento térmico y los tres catalizadores diferentes a 650°C, S/B
de unoy 20s.
De acuerdo con la Figura 50 se observa que el catalizador 5%Ni-2%Ce/y—Al,Ostiene la mayor
produccion de hidrogeno con una fraccion molar de 0.52, ademas que tiene la menor
generacion de CO». Para la mayor generacion de CO; fue obtenida con 5%Ni /y—Al,O; con
una fraccion molar de 0.21, en el caso del CH4 el catalizador con Cerio tuvo una produccién
del 0.05 fraccion mol y finalmente par el CO el catalizador de 5%Ni-2%La/y—Al,O3; 0.04
fraccion mol.
Para el mejor de los casos se tiene un aumento del 25% en la produccion de hidrégeno al
comparar los experimentos térmicos y cataliticos.
Es por ello que la presencia de catalizadores tiene los siguientes efectos: aumento de la
cantidad de Hz y CO., y una disminucion de CO y CHa. Lo anterior indica que se efectlan
principalmente las reacciones de desplazamiento de agua (CO+H20«H>+C0>), reformacion
con vapor de metano (CHs+H20>3H>+C0O) y reformacion en seco de metano
(CH4+C0O252H2+2C0).
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8 MODELADO CINETICO

Se sabe que la secuencia de pasos en una reaccion catalitica es la siguiente:
Transporte del reactivo del seno del fluido a la superficie del catalizador, difusion del reactivo
dentro de los poros del material, adsorcion del reactivo en la superficie del poro, reaccion
superficial, difusién de los productos en el poro, transporte de productos a través de la capa
limite que rodea al catalizador y transporte del producto en el interior del reactor. En el caso
de este estudio, las particulas cataliticas son suficientemente pequefias tal que la capa limite
que las rodea no ofrece resistencia al transporte de masa. Se considera que no hay difusion
del reactivo en el interior del poro y Gnicamente se consideraran los procesos que dan lugar
a la reaccion quimica intrinseca: adsorcion del reactivo en la superficie, reaccion superficial
y desorcidn del producto.
A continuacion, se describe el procedimiento para encontrar las expresiones de la velocidad
de reaccion intrinseca cuando controla cada uno de pasos anteriores, tomando como ejemplo
la ecuacion de reformado con vapor de metano.
Reformado con Vapor de Metano
Ecuacion global:

CHy + H,0 < CO + 3H, Ecuacion 22

Para el desarrollo de la ecuacion 22 sera necesario que el CH4 se desorba sobre un sitio activo
S. Representado por la ecuacion:

CHy,+S o CH, " SEcuacion 23
En forma semejante, el H>O se desorben sobre un sitio activo S, para producir H2O -S.

H,0 +S < H,0 - SEcuacién 24

Las moléculas adsorbidas reaccionan a través de la siguiente expresion:
CHy,-S+H,0-S < CO-S+3H,S  Ecuacién 25

Los productos generados deberan adsorberse de la superficie catalitica. Para el caso del CO-S,

de la ecuacion:
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CO-S & CO+S Ecuacién 26

En forma analoga la expresion para la adsorcion del producto Hy-S, de la ecuacion 25 es:
3H, S & 3Hy + S Ecuacién 27
Para escribir las ecuaciones de velocidad de cada paso se tratard a cada uno, como una
reaccion elemental; la Unica diferencia es que las concentraciones de especies en la fase gas
son remplazadas por sus respectivas presiones parciales, por ejemplo:
C4 — P4 Ecuacion 28
Tomando en cuenta diferentes pasos controlantes:

a) Para la adsorcién del CO, de la reaccién 26 es:

CO-S < CO+S Ecuacion 29
Se define a la constante de equilibrio de adsorcién como:

k
Kpg—co = k—a Ecuacién 30

—-a

La velocidad de adsorcion de CO esté dada por:

ka
—Tad-co = KaCco-s — k—aPcoCy = kqCco.s — k—aa

31

PCO CU = ka(CCO-S - k_a iPCOCU)Ecuacién

1 iy
—Taa—co = kaa-coCco-s — Ka—co (PcoCy) Ecuacion 32

PcoG, . .,
—Tag—co = kaa—co [CCO.S - KACdO_C”O] ; velocidad de adsorcion de CO Ecuacion 33

b) Para la adsorcion de 3H:
3H, S & 3H, + S Ecuacion 34

La velocidad de adsorcién de 3H>:

3 Pfy,Cy
—Tad-H, = kAd—Hz CHZ-S X

= 0, debido a que este paso es rapido. Ecuacion 35
Ad—H>

Ahora la reaccion quimica en la superficie, de la reaccion 26:
CH,*S+H,0:-S < CO-S+3H,-S Ecuacion 36

La expresion de velocidad de reaccion superficial es:
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Cco.5C3 . ., - , .
—1r = kg [CCH4.SCH20.S—Tf’25 = 0; porque la reaccién superficial es muy rapida.

Ecuacion 37

Para la desorcion de H2O:

H,0+S < H,0-S Ecuacion 38
Velocidad de desorcion para H2O:

k
—T‘De_HZO == deHzocv - K_‘;CHZO'S Ecuacion 39

CH,0s

—Tpe—H,0 = Kpe—t,0 |Pu,0Co — Koo 0] = 0 ; porque la desorcion de agua es muy
-2

rapida.  Ecuacion 40

Para la desorcion de CHa:
CHy+S & CH,*S Ecuacion 41

La velocidad de desorciéon de CHa:

CcHy s

—Tpe—cH, = Kpe-cH,4 [PCH4C,, T oo ] = 0; porque la desorcion de CH4 es muy répida.
- 4

Ecuacion 42
1. Sila adsorcion de CO (33) controla:

PcoCy
Kad-co

—Tad-co = kAd—CO [Cco.s - ] Ecuacion 43

Y las otras etapas son rapidas, despejando las concentraciones de cada compuesto:

pPi.c
— 3 Hy™v | _ .,
—Tad-H, = kAd—Hz [CHZ.S — Knamy| 0 Ecuacion 44
P, Cv
CI?I s = Z Ecuacion 45

2 Kad-H,
- =k Py oCy — —H295 | — 0 fuacivn a
T'De—HZO — "De—H,0 |t H,0%v Kpe-t,0 = cuacion 46

Ch,0-s = Kpe—n,0Pu,0CyEcuacion 47

90



CcHys

_rDe—CH4 = kDe—CH44 [PCH4CV - Kpe—ci ] = OEcuacion 48
- 4

Cehy,s = Kpe—cu, Pcu, CvEcuacion 49

3
Cco-sCh,-s

] = QEcuacisn 50
Kgr

—Tg = kg [CCH4-SCH20-S -
3 _ .
CCO-SCHZ-S = KRCCH4.SCH20.SECUGCIOH 51

Sustituyendo las concentraciones:

c _ Cen,sChyo-s _ KR(KDe—CH4PCH4Cv)(KDe—HZOPHZOCv)
co-s = =
KrCi,.s P3,Cy

Kaa—n,

_ CUKRKDB—HzoKDe—CH4KAd—H2PCH4_PH20
- 3
Py,

Ecuacion 52

Sustituyendo las ecuaciones 52 en 33 se obtiene:

CoKRKDe-H,0KDe—CH KAd-H,PCH4PH,0  PcoCy ]

—Vag—co = Kag— [
Ad—-CO Ad—CO P, Kndco

KRrKpe-H,0KDe-cH, KAd-H,PCcH,PH,0 Pco

—Tada—co = Kaa—coCy 3 Ecuacidn 53
Py, Kada-co

Si Kag—co = KRKDe—HZOKDe—CH4KAd—H2
Por lo tanto

—k C Kad-coPcH,PH,0 Pco
Tada-co = Kad-cobv ) " Kadco
) _

]Ecuacién 54

Se calcula la concentracion total:

CT = C‘U + CI‘BIZ'S + CHZO'S + CCH4_'S + CCO.SEcuaci(')n 55

Sustituyendo los valores de las concentraciones:
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Pfy, Cy CyKad-coPcH,PH,0
2 4 2
+ Kpe-#,0PH,0Cv + Kpe—cn, Pen, Cv +

3
KAd—HZ PHZ

Cr=0C,+ Ecuacion 56

Despejando C,,:

Cr .,
C, = =3 p ————Ecuacion 57
Hy Ad-COPCH4PH,0
1+ +Kpe-H,0PH,01tKDe—CH,PCH,t
Kad-H, e=Hz 2 e 4 4 P?—IZ

Combinando las ecuaciones 54 y 57 se encuentra que la velocidad para la descomposicion

del CO, asumiendo que la adsorcidn del CO es el paso de velocidad limitante, se tiene:

[ Kua—coPcu,Pu,o ~ Peo 1
B I P; Kaa-co I
—Tad-co = kAd—COCTl 3 K PerPyo|
H Ad—Ccor'CcH,TH,0
14+ —2—+ Kpe-n,0Pu,0 + Kpe-cu, Pcu, + 2
l Kaan, De—H,00 ' H,0 De—CH,TCH, sz J

Ecuacion 58

Expresion de la velocidad de reaccidn intrinseca cuando controla la adsorcion de CO. En la
siguiente seccion se usaran los datos experimentales para verificar que esta ecuacion los

predice satisfactoriamente.

2. Si el control es por adsorcién de las 3 moléculas de H; sobre un sitio activo (3):

3
Ph,Cy

— 3 iy
—Tad—-H, = Kaa—n, [CHZ.S ~ Knan, Ecuacion 59

Sera necesario encontrar la expresion de ng.s en términos de presiones parciales de los
compuestos ya que es muy dificil encontrar la concentracion de un compuesto adsorbido
sobre la superficie.
Se usara el hecho de que las otras etapas son rapidas para despejar las concentraciones
adsorbidas de cada compuesto:

CH,-S+H,0-S- CO-S+3H,-S
La ecuacion de reaccion es:

CCO‘SCI?I -S
—Tgr = kR [CCH4'SCH20'S — K—Z = (Ecuacion 60
R
Despejando:
KgrC .sC .
3 _ R“CH4'S“H50'S .,
Ch,.s = ——— Ecuacitn 61

Cco-s
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Ahora sera necesario encontrar las concentraciones del CH4, H2O y CO adsorbidos:

=k PCOCV _
—Taa-co = Kaa—co [Cco-s B
Ad—CO
PcoC _,
Cco-s = —2Ecuacion 62
Kad-co

C
H,0-S
~Tpe-H,0 = kDe—HZO lPHZOCv K . =0
De—H,0

CHZO'S = KDe_HZ()PHZOchcuaCiOn 63
CCH -S
4
—Tpe-CcH, = kDe—CH44 lPCH4Cv K =0
De—CH,

CCH4_'S = KDe—CH4PCH4Cv Ecuacion 64

Sustituyendo los valores de las concentraciones:

KRrC .sC .
3 _ KrCchysCHyos g
Cq,.s = —— Ecuacion 65

Cco-s

CI?IZ.S _ Cen,-sChyo-s _ KR(KDe—CH4PCH4CV)(KDe—HzoPHzoCV)

Cco.s l:)COCV
KAd—CO

PCO PCO
Ecuacioén 66

Si Ky = KDe—HZOKDe—CH4KRKAd—CO

Sustituyendo las ecuaciones 66 en 35 se obtiene:

3

~Tagon, = K Cis— 22"

Ad—HZ Ad—Hz Hz's KAd H
—h2
Factor comun C,,:
Pij g
~Taa-n, = Kag-n,Cy [CI_E}Z.S " 21-1 ] Ecuacion 67

—H2

Calculando los sitios vacios de la concentracion total:

CT = Cv + Cco.s + CHZO'S + CCH4'S + 6132'5
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PcoCy KaPch,CoPh,0
— 4 2
Cr=0C,+ K + Kpe-n,0Pn,0Cv + Kpe—ch, Pcn, Cv —p
Ad—CO co
_ Cr - -
Cy = P . I P LKAd_HZPCH4PH20Lcuauon68
Kad—co De-H,0"H»0 De—CH4t CH4™ Pco

Combinando las ecuaciones 67 y 68, se encuentra que la velocidad de descomposicion
del 3H>, asumiendo que la adsorcion de 3H: es el paso de velocidad limitante, se tiene:

Pi
— 3 2
—Tad-H, = Kad-n,Cv [CHZ-S " Kng ]
Ad-H,
KaPcH,CvPH,0  Ph,
Pco Kad-H, ”
—Tad-H, = Kaa-u,Cr Peo RaPcr,Pr,o | ECuacion 69

1+

+Kpe— P +Kpe- P +
Kaa—co KDe-H20PH;0KDe-CH4PCH, Pco

Expresion de la velocidad de reaccion intrinseca cuando controla la adsorcién de Hz. En

la siguiente seccidn se usaran los datos experimentales para verificar que esta ecuacion

los predice satisfactoriamente.

3. Siel control es la reaccion en la superficie, la ecuacion 26 es la etapa mas lenta:
CHy,-S+H,0-S- CO-S+3H,-S
Velocidad de adsorcién en la superficie (35):

CcosCil, s
—rr = kg [CCH4-SCHZO-S - K—RZ

Las concentraciones adsorbidas de los compuestos CO, Hz, CHa y H20 son dificiles de medir,

pero seran determinadas aprovechando que las velocidades de adsorcion y desorcién de los

compuestos son muy rapidas.

PcoCy
Kada-co

—Tad—co = kAd—CO [CCO'S - ] = 0Ecuacicén 70

Para la adsorcién de CO, 144-¢co =0

PcoCy
0= Ceos — X
Ad—CO
Despejando:
C _ 1%% .,
co-s = Ecuacion 71
Kaa-co
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PE;Z Cy ]

— 3
—Tad-H, = Kad-H, [CHZ-S " Rngon
—IH2

De la adsorcion de 3Hz, 744y, =0

3

_ 3 PHZCV

Ad—H,

pPi.c
CI?IZ'S = KAdZ—I:Z Ecuacidn 72
C
HzOS

—Tpe-H,0 = Kpe—H,0 [PHZOCV ko
De—HZO

De la desorcion de H20, mpe_p,0 =0

Cryo0-s
= kDe—HZO [PHZOCU - KDZ—HOl
e—r

CHzO'S
O = PHZOC,, - KDe_HZO

Ch,0-s = Kpe—n,0Pu,0Cy Ecuacion 73

CcHys y
~Tpe—cH, = Kpe-cn,4 [PCH4CV T Kpeo—ch. Ecuacion 74
—tig

De la desorcion de Ccy,, Tpe—cn, = 0

Ceny-s
= kDe—CH44- [PCH4CU - —KD ZH
e—CHy
Cenys
0= PCH4Cv - K—4
De—CH,

Ccn,-s = Kpe—ch, Pch, Cv Ecuacion 75

Sustituyendo 74 en 33
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CcosCi, s
—rr = kg |Cch,sChy0:s — K—RZ

3
( Pcva) Ph,Cv
Kad-co/\Kad-H,

KR

—TR = kR KDe—CH4PCH4CVKDe—H20PH20CU - Ecuacion 76

3
PcoPy,

— 2 .
—1p = krC5 |Kpe_ P Kpe— P, — ————————=——|Ecuacion 77
R R v[ De—CHat' CH,ADe—H,0" H,0 K ad—H,K Ad-cOKR

La concentracion total de sitios activos Cr es igual a la suma de los sitios ocupados més los
sitios vacios Cy
— 3
CT — C‘V + Cco.s + CHz'S + CCH4_'S + CHZO'S

Sustituyendo las concentraciones:

PCOCU PI%IZCV
Cr=0C, + + Cy + Kpe—n,0Pn,0Cv + Kpe—cn, Pen, Cy
Kaa—co  Kad-n,

Despejando C,

Cr .
C, = 23 Ecuacion 78
142C0_,__H,
Kad-co Kad-H,

tKpe-H,0PH,01tKDe—CH4PCH,

Combinando las ecuaciones 77 y 78, se encuentra que la velocidad de la descomposicion del
CHa, asumiendo que la desorcion del CHa es el paso limitante de velocidad, se tiene:

3
PcoPh,
HoKad-coKRr

Kpe-cHyPcHyKDe-H,0PH,0 Kad—

—Tg = kRCTZ 5 Ecuacion 79

3
Pco PH,
1+———+ +Kpe—H,0PH,0tKpe—cu.PcH
( Kad-co Kad—m, = D¢ H207H2070De=CH4"CHy

Si Kgs = Kad-n,Kaa-coKr
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2 De—CH4 CH4_ De—HZO Hzo KRS
_T'R == kRCT 3 >
LRy T g o + Koo on,P
Kpa—co  Kad-m, De—H,07 H,0 De—CH4 " CHy

De esta forma se ha encontrado la ecuacion de velocidad de reaccion cuando controla la
reaccion superficial y serd necesario estimar todos los pardmetros cinéticos y fisicos

involucrados usando datos experimentales.

4. Siel control es por la desorcién de H20:

CH,0s »
—Tpe-H,0 = kDe—HzO [PHZOCU - _KDe . Ecuacion 80
—Hz

Sera necesario encontrar la expresion de Cy, .5 €n términos de presiones parciales de los

compuestos ya que es muy dificil encontrar la concentracion de un compuesto adsorbido
sobre la superficie.
Se usard el hecho de que las otras etapas son rapidas para despejar las concentraciones
adsorbidas de cada compuesto:

CH,-S+H,0-SCO-S+3H,-S

La ecuacion de reaccion es:

Cco-sCi,s
—rr = kg [Cch, sCh,0s — K. | 0

Despejando:

Cco-sCir,-s
———2" Feuacion 81

Cy.o05 =
H0:5 = ¢ CH4SKR

Y las otras etapas son rapidas, despejando las concentraciones de cada compuesto:

. PeoCypl
—Tad—co = Kaa—co |Ccos — K =
Ad—CO
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PcoCy
Kad-co

Ccos = Ecuacion 82

PH32 CV :|

_ 3
—Tad-H, = kAd—H2 [CHZ-S - Kaan
—H2

Ecuacion 83

Cehys l

~Tpe—cH, = kDe—CH44 lPCH4Cv %
De—CH,

CCH4'S = KDe—CH4PCH4Cv Ecuacion 84

De la ecuacion 81 la concentracion de H20 y sustituyendo las concentraciones de los demés

compuestos:
P.C Pj C
( co v) Hy v
3
CcosCi,s  \Kada—co/ \Kad-n,
Chr0s = e o = TR Ko on Pon.C
rGcH,s RRpe—ch,Pcu, by
KRKDe—CH4PCH4CvPcvaP132 Cy »
= Ecuacion 85
Kad-coKad-H,
. KrKpe-cn
St Kpe_p,0 = —
Kpd—coKad-n,

_ 3
Ch,0-s = Kpe—1,0CvPco P, Pch,

Sustituyendo las ecuaciones 85 en 40:

KDe—HZOCvPCOPI?IZ PCH4]

—TIpe-H,0 = Kpe-H,0 [pHZOCV - K
De—H,0

3
Kpe-H,0PcoPg,PcH,

—Tpe-H,0 = Kpe—H,0Cv [PHZO - Koeerio0 ] Ecuacién 86
—H2

Encontrando los sitios vacios a partir de las concentraciones:

CT = Cv + Cco.s + CI?IZ'S + CCH4_'S + CHZO'S
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ProC P2 C
Cr=C,+—2v 4 Tom

+ Kpe—cu,Pen, Cv + Kpe-n,0CvPcoPi, Pen,
Ksa—co Kad-n,

Despejando C,,:

Cr

C, = Ecuacién 87

3
1+-Fco 4 Py
Kad-co Kad-H,

3
+Kpe-cH4PcHyYKDe-Hy0PcOPH,PcH,

Combinando las ecuaciones 86 y 87, se encuentra que la velocidad de descomposicion

del 3H., asumiendo que la adsorcion del 3H2 es el paso de velocidad limitante, es:

3
KDe—H20PCOPH2 PCH4

—Ipe-H,0 = kDe—HZOCV Py,0 — K 5
De—HZ

3
Kpe-H,0PcoPh,PCH,
Kpe-H,0

PHzO

~Tpe-H,0 = kDe—HZOCT 73 Ecuacidn 88
1+tco . "Hp

Kad-co Kad-H,

+Kpe—CcH4PCH, +KDe—H20PCOP1?12PCH4

De esta forma se ha encontrado la ecuacion de velocidad de reaccion cuando controla
desorcion de H.O y serd necesario estimar todos los parametros cinéticos y fisicos

involucrados usando datos experimentales.

5. Siel control es por la desorcion de CHa:

CcHy s

—TDe_CH4 = kDe—CH44 PCH4_CIJ - ]Ecuacién 89

Kpe-cH,

Sera necesario encontrar la expresion de Ccy,.s en términos de presiones parciales de los
compuestos ya que es muy dificil encontrar la concentracion de un compuesto adsorbido
sobre la superficie.
Se usara el hecho de que las otras etapas son rapidas para despejar las concentraciones
adsorbidas de cada compuesto:

CH,"S+H,0-S< CO-S+3H,-S
La ecuacion de reaccion es:

Cco-sChi,-s
—rr = kg [Ccn, sCh,0s — T K. |- 0
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Despejando:

Cco-sCil, s
CCH4-S = ——— Ecuacidn 90
CH,0-sKRr

Y las otras etapas son rapidas, despejando las concentraciones de cada compuesto:

=k PcoCy
—Tad—co = Kaa—co |Cco-s _—K
Ad—CO

PcoCy

Ceos =
cos Kad-co

P4, Cy ]

— 3
—Tad-H, = Kad-H, [CHZ-S " Kagom
—I2

3
Ph,Cy

C1_312.S = Ecuacion 91

Kad-H,

C
Hy0-S
~Tpe-H,0 = kDe—HZO lPHZOCv K .
De—H,0
Ch,0-s = Kpe—n,0Pn,0Cy Ecuacién 92
Sustituyendo en ecuacién 90:

3
c _ CeosCh,s
CHyS = 7
* Ch,0sKr

3
( Pcocv ) PHZ CV
CCO'SCI'312'S KAd—CO KAd—Hz

Cenys = =
* Ch,o0-sKr KrKpe—1,0PH,0Cy

. KgrKpe-H,0
Si K, = —~-2etho

Kad-co Kad-n,

Cen,-s = KpPco CUPEIZPHZO Ecuacién 93
Sustituyendo las ecuaciones 93 en 42, se obtiene:
3
KpP.,CyPit, Py 0
—TI'pe—cH, = Kpe—cH, [Pcu,Cv — K
De—CH,

100



3
KpPoPii,Pry0

—T'De_CH4 = kDe—CH4Cv [PCH4 - Kpe_ch ]Ecuacién 94
- 4

Ahora se encuentran los sitios vacios a partir de la concentracion total:
— 3
CT — C‘V + Cco.s + CHz'S + CHZO'S + CCH4_'S

3
PcoC, 4 Py, C

v
+ Kpe—t1,0Pu,0Cy + KpProCuPi,Pi,0
Kad—co  Kad-n,

Cr .
C, = =3 Ecuacién 95
14— Fco , "Hp
T T
Kad-co Xad-H,

3
+Kpe-H,0PH,0KDPcoPy,PHy0

Combinando las ecuaciones 95 y 94, se encuentra que la velocidad de la descomposicion
del H20, asumiendo que la desorcion del H.O es el paso limitante de velocidad, se tiene:

3
KpPcoPn,PHy0

P _
CHa Kpe—cH,

~Tpe-cH, = kDe—CH4 Cr » 3 Ecuacion 96
4 co 2

T T
Kad-co Kad-H,

3
+Kpe-H,0PH,0+KDPcoPy,PH,0

De esta forma se ha encontrado la ecuacion de velocidad de reaccion cuando controla
desorcion de CHs y serd necesario estimar todos los pardmetros cinéticos y fisicos

involucrados usando datos experimentales

8.1 Célculo de constante de equilibrio

La constante de equilibrio K., puede calcularse a partir de las propiedades termodinamicas

(Energia libre de Gibbs estandar y capacidad calorifica) en funcion de la temperatura [57] .

AGO .
Rr;m =In Hi aL.VL = In K, Ecuacién 97
AGO ab...
Ka(T) = exp (_ Rf;‘") = aRB Ecuacion 98

agag..

Se tiene que
AGPn (T =25°C) = ZiViAQJQ_i(T = 25 °C) Ecuacion 99
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Para calcular el valor de K, a una temperatura T, dada por la energia libre de Gibbs de
formacién a 25 °C, comenzamos con la observacién de que

(%) -a (),

o (G T, (0 G 10 o e (FTS)
dT\ T T? T T?

ar ), T2 TaT(
9 (G;\ _1(0H, aTE ﬁi+T§i_
oT\T ) T aT ), T T2 T2
_1(0H)\ 1 1 a5, N
T\ aT , T

\oT/p| T2 T T2 T

_1(m _(a_fi) _i__
T ( aT /p ar)p T + L Ecuacion 100
oH; os\ _p y _
Dado que (_l) =Cpy (—) = =2 |a ecuacion anterior queda como
oT /p or)p — T

En resumen

2 (G\ _H

aT\T ) T2
Usando el hecho de que

K. = _ ZivilGp,
a- RT
dln Ka Zl leGfl _ 1 d I:Agrxn
dT R dT T RdTl T
dl:TKa = [Aﬂrm] = RT2 Ecuac:on 101

La ecuacioén (101) es llamada ecuacion de van’t Hoff.
Entonces, el calor estandar de reaccion a 25 °C y 1 bar se calcula con la ecuacion
H2, (T =25°C) = Z ViAHP (T = 25 °C)
i
Recordar que
ACDyyn, = 2. ViCp; Ecuacion 102
Cp; = a; + b;T + ¢;T? + d; T3 + e;T " %Ecuacion 103

Aa = Y, v;a; Ecuacién 104
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A una temperatura diferente de 25 °C
T
() = BT =25°C)+ [ cp(rar’
T=25°C
T

BHE(T) = ) Vi Hi(T) = BH%(T = 25°C) + [ acp(ryar

7 T=25°C
Integrar y sustituir en la ecuacion de van’t Hoff
<d In Ka) _ AHY.,
dT Jp  RT?
Aplicar integrales en ambos lados de la ecuacion
T T 0
Ayn
dInK, = dr
T r Aﬂ;‘)xn
(InKy)7, = RTZ dT =InK,(T) — InK,(T,)
(41

K,(T) T AHQ
In 4 f mzm dT Ecuacién 105
K, (Ty) Ty RT

Integrar segundo término de la ecuacién (105) teniendo en cuenta que
0 0 Ab 2 2 Ac 3 3 Ad 4 4
AHPn (T) = AHpn (Ty) + Aa(T —Ty) + 7(T -Ti) + ?(T —T7) + T(T -T7)
—Ae(T1=T7YH)
La solucion es

T 0
AHS,  Aa, T Ab Ac Ad
T=—Ine—t—(T—Ty) + — (T2 = T?) + ——
jTl RT2 gRing, TR T~ T+ g (T =T+ ¢

Ae
(% =T7) + 5 (172 = T72)

1 . 8b ., Ac

Sustituyendo:
Ka(T) __Aa
l —1
Ka(Tl) R T1

2[- Aﬂrxn(Tl)+AaT1+ STZ + ST + 2T —T—l] X [%—Til] Ecuacién 106

(T - T1)+—(T2 Tf)+ﬂ(T3—Tf)+§—;<T—2—Tf2>+

Haciendo el célculo de AH,.,,, (J/mol) con los datos experimentales:

Si se conocen los valores de los AH,.,,,, e pueden sustituir en la formula:

BB (T) = ) v Hy(T)

i
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La tabla 22 se reportas los valores para cada compuesto [57].

Tabla 22. Datos de entalpias y energia libre de Gibbs para la reaccion de reformado de metano

con vapor.
AGpop = —137.2 K AH;o, = —110.5 K
co— " mol co— — mol
AG = —228.6 adl AH =—241.8 K
H20 — " mol H20 — "~ mol
AGey, = =505 adl AH;y, = —74.5 adl
CHy — "~ mol CHy — "~ mol
AGy, =0 AHp, =0
Para la reaccion quimica que se esta trabajando, la ecuacion queda:
CO + 3H, & CH, + H,0
AHRn (T = 298 K) = AH¢y, + AHy,o — AHeo — 30Hy,
K K K K
= =745 —] —241.8 —] + 110.5 —] = —205.8—]
mol mol mol mol
Para el célculo de AGY., (T = 25 °C) se utiliza la siguiente formula:
AGR,,,(T = 25°C) = zwAg}{i(T =25°C)
i
Conociendo los valores y sustituyendo:
AGn (T = 298 K) = AGey, + AGy,o — MG — 3AGy,
K K K K
= —228.6—] - 50.5—] + 137.2—] = —141.9—]
mol mol mol mol

Conociendo este valor AG2,,, se puede determinar la constante de equilibrio (K) a 298K. de

la ecuacion 48:

/
3 v.AGY, ~141.9-L
Ink, = — =L =1 _ ; mol __ _ 005727
RT 8.314—I— * 298K

K, = e%05727 = 1.058

Después se tiene que calcular los términos del Cp para la mezcla usando los valores

reportados en la tabla 22, cuando el Cp corresponde a la ecuacion:
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Cpi = ai + blT + CiT2 + diT3 + eiT_Z
Recordar la reaccion

CO + 3H, & CH, + H,0
Entonces

Aa = zv,:ai = aCH4 + aHZO - aCOZ - aHz = 1.702 + 29.163 — 3.376 — 2 x 347 =17.1

De manera semejante se obtuvieron Ab, Ac y Ad, los cuales se reportan en la tabla 23.

Tabla 23. Datos de los parametros a, b, cy d.

co H>O H: CH,4 ATotal
Aa 3.376 29.163 3.47 1.702 17.1
Ab 5.77x10% 1.45x102 1.45x10° 9.08x10° 1.86 x10%?
Ac 0 -2.02 x106 0 -2.16 x10° -2.37 x10°
Ad -3.10 x10° 0 1.21 x10* 0 -3.32 x104

La ecuacion del Cp es

Cp; = 17.1 + 1.86 x1072T — 2.37 x107°T? — 3.32x10*T3
Finalmente, para poder calcular la K de equilibrio a cualquier temperatura se utiliza la
ecuacion 106:

K, (T Aa T Ac Ad Ae
a()——ln— (T T1)+§(T2—T12)+—(T3 T13)+ﬁ(T_2—T1‘2)

nKa(T1) R T, 2R 12R
0 Ab AC Ad

Y sustituyendo los valores reportados en la tabla 23 para determinar la K a 873.15K:
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K,(298) 17.11 . 298 N 1.86 x1072
K (873.15) 8314 '873.15 = 2+8314

(298 — 873.15)

—2.37x107° —3.32x10*
- 2 _ 2 To.0a Y 3 _ 3
t—g31g (298" —873.15%) + o= (2987 — 873.15%)
K] 1.86 x10 2

205. 8—l +17.1 = (873.15) + * (873.15)?

8314

—2.37x107° —3.32x10*
————*(873.15) + —— ——+ (873.15)"

298 873, 15
= 0.076
En la tabla 24 se reportan los valores de la K equilibrio de reaccion para diferentes

temperaturas.

Tabla 24. Keq para diferentes temperaturas

Temperatura (°K) 823 873 923

Temperatura (°C) 550 600 650

Reformado de metano | 0.0760 0.491 2.61
con vapor

8.2 Calculo de las constantes involucradas en la ecuacién de velocidad de reaccion.
Se trabajoé con las ecuaciones de reaccion obtenidas cuando controlan las diferentes etapas de la

reaccion global: la reaccién superficial, la adsorcion de H, y la Desorcidon del CH,4, todas ellas

correspondientes a la reaccién de reformado de metano con vapor.

8.2.1 Control por adsorcion de H;

I[ KaPch,Pry0 p}i ]l
Pco Kad-H,
—Trad-n, = Kad-n,Cr| |
’ S P R Py.o+K P KaPenPryo]
l KAd—CO De—HZO Hzo De—CH4_ CH4_ PCO

Linealizando la ecuacion
Tomando solo el numerador de la razén:
K,P.y P p3
ArcH,FHy0 H

Pco Kad-n,

2

Y agregado K, al segundo término tanto arriba como abajo
KaPch,Pu,o _ KAPI-:;Z
Pco K4Kad-H,
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Y si
KAKAd—HZ =Ky

Factorizando, queda:

K (PCH4PH20 _E)
A\ Poo Ky

Despejando los términos de la ecuacidn de velocidad:

—Tad—H, _ Kakaq-u,Cr
_tHa M0 M2 + + Kpe—n, 0P + Kpe—cu,Pey, + —5——
PCO KH KAd—CO De HZO HZO De CH4 CH4 PCO
Y si:
H = KAkAd—HZ Cr
—TAd-H, _ H
——— = + + Kpe-n,0Pu,0 + Kpe—cu,Pc, + —5——
Pco Ky Kad—co De-H,01H,0 De—CH,FCH, Peo
Invirtiendo
Pco KaPch,Pu,o
—Tad-H, _ Kad-co + Kpe-n,0Pn,0 + Kpe-cn,Pen, + Pro
PCH4PH20 _ Pigz H
Pco Ky
& = l + PCO KDe_HZOPHzo KDe—CH4PCH4_ KAPCH4PH20
Pen,Prjo _ Pi?’z H " Kja-coH H H PeoH
Pco Ky

Esta ecuacion es analoga a una lineal de la forma:

Pcy, P
y:A+BP60+CPH20+DPCH4+EM

PCO

Donde:
/ —T4d-H \
y=|o——55 |
Pen,Pro  Th,
Peo Ky
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1 1 Kpe-H,0 Kpe—cH K
- B=——C(C= =D = L E =4
H Kad—-coH H H

8.2.2 Control por la reaccién superficial

PcoPi,
Kpe—cn,Pch, Kpe—n,0PH,0 — “Krs

_ 2
—1r = kgCr 3

2
Pco Ph,
1+ Ktco + Kad—tt, + Kpe-n,0PH,0 + Kpe—cn,Pch,

Linealizando la ecuacién
Tomando solo el numerador de la razén:

3
PcoPy,
Kpe-cH,Kpe-n,0PcH, PH,0 — Krs

Y agregado Kpe_cn,Kpe-1,0 al segundo término tanto arriba como abajo

3
Kpe-ch, Kpe-n,0PcoPi,

KDe—CH4KDe_H20PCH4PH20 - KDe CH KDe H OKRS

Y si
Kpe-ch,Kpe-n,0Krs = Ke

Factorizando, queda:

PcoPg,
Kpe-chH,Kpe-n,0 | Pcu,PH,0 — X
e

Sustituyendo en la expresién de velocidad de reaccidn es:

PcoPg,
Pen, P,0 — K,

_ 2
—71r = Kpe—cH,Kpe-H,0krCr 3

3
Peo + PHz

Ksa-co  Kad-H,

(1 + + Kpe-n,0PH,0 + KDe—CH4PCH4>

Y si

S = Kpe—cn, Kpe-n,0krCr’

Finalmente se obtiene:
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Pco P1-312
Pen, Pa,0 — K,

—TR = S 3 2
PCO H
1+ Kiaco + KAd—2H2 + Kpe-n,0PH,0 + KDe—CH4PCH4>
Despejando
—TR S
PeoPi] p3 2
Pryy P o — 2 Pco H,
[ CH4'H>0 Ke <1 + KAd_Co + KAd_HZ + KDe—HZOPHZO + KDe—CH4PCH4>
Invirtiendo y elevando a la % toda la ecuacién se obtiene:
3 1
PcoPy, |\ 2 P p3
P~ P — 2 co Hp
([ cH, PH,0 K, B 1+ Kiaco + Raa_ti, + Kpe-n,0PH,0 + Kpe-cn, Pcn,
—1R S
3N =
/[P Py o — 29 PHZ]\Z
H,FH 3
| CHa 20 Ke _1 4 Peo Py, Kpe-#,0PH,0 4 Kpe—cH,Pch,
\ —TR / S Kpa-coS Kaa-n,S S S

Esta ecuacion es analoga a una lineal de la forma:

y=A+BPo+ CPy,> + DPy o + EPcy,

Donde:

\%

PcoPh
/[PCH4PH20 - Ke :

y

1 1 Kpe-H,0 Kpe-cH
B = C= = ZE=—T

1
A =% 1 - 1 - l -
S Kaa-coS Kad-H,S S S

8.2.3 Control por desorcién de CHa

[
Pen, = Kpe—cH,

| KpPcoPd, Pu,0 ]l
—Tpe—CH, = kDe—CH4CTI[ p3 Jl

Pco Hy 3
1+ KAd_CO + KAd_HZ + KDe—HZOPHZO + KDPCOPHZ PHZO
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Linealizando la ecuacién

Despejando los términos de la ecuacion de velocidad:

[ |
—Tpe-cH, _ I kDe—CH4CT I
KpPooPi,Pu,0 | P, P |
co H 3
Pey, — Tg}uz 1+ Kad_co + KAd—ZHz + Kpe-n,0PH,0 + KDPCOPHZPHZOJ
Y si:
M = kDe—CH4CT
[ 1
—Tpe-cH, _ I M I
KpPeoPi,Pu,0 | P P |
co H 3
Pcu, — Tczmz 1+ Kad-co + KAd—ZHZ + Kpe-n,0Pu,0 + KDPCOPHZPHZOJ
Invirtiendo
p KpPcoPy, P 0 Pco P, K 3
CHe " Rpe—cn, Kad—co | Kaan, + Kpe-n,0PH,0 + KpPeoPi, Pu,0
—Tpe—CH, B M
P _ KpPcoPi, Pu,o0
CHy Kpe—cn, 1 Pco + Pi, Kpe-,0Pu,0  KpPu,oPcoPi,
—TDe—CH, M KAd coM  Kpq-py,M M M

Esta ecuacion es analoga a una lineal de la forma:
y = A+ BPgo + CPj, + DPy,o + EPy,0PcoPi,

Donde:
/P KpPcoPi, Pu,o0 \
CHa " Kpe—cn,
y=| |
\ —TDe—CH, /
A=l,B=;,C= D_KDEHZOE_KDCH4
M Kad-coM KAd—HzM M M

Las ecuaciones lineales se resolvieron con la ayuda del software polytmath 6.0 usando los datos

experimentales reportados en la tabla 25, en donde las presiones estan reportadas en atm.
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6913.22
8260.97
11289.46
14323.52
16662.51
19653.98

Tabla 25. Datos usados en Polymath

Pco
0.10958082
0.14128131
0.18677087
0.21665673

0.2492896
0.26608571

P},
1.809284325
1.935099322
2.047016571
2.112602916
2.182843569
2.316845873

Ph,o
0.270030562
0.357079464
0.428669689
0.491836206
0.587094332
0.656036974

Pcy,
0.112763124
0.174756377
0.208020747
0.225058454
0.307342066
0.354587411

De donde se obtuvieron los valores de los parametros y de ahi las constantes cinéticas y de adsorcion.

Tabla 26. Valores obtenidos después de resolver la ecuacién lineal.

1.42 x10* 7145801 1.46x10* 6.96 x10* 1.04 x10* 19.9 0.974 4.893 10.732
1.718701 258.7676 -89.0524 -240.04 96.86167  150.56 0.018 -0.019 -0.007
-0.03374 -0.51412 0.11734 -1.14337 1.026763  15.238 -3.478 0.039 -30.433

Una vez encontrados los valores de las constantes de las ecuaciones linelaizadas, se procederé
a ilustrar con un ejemplo como se obtienen los valores de las constantes de adsorcion,

desorcidn, cinticas etc. Para el caso del control de la reaccion superficial:

Si
A= l, B = 1 C= 1 D= KDe—H201 E = Kpe—cH,
S Kad-coS Kad-H,S S S
A 1 1.42x10*
=—==142x
S
S=7.03e—-5
B = = 714.5801
KAd—CO
Y
K ! ! 19.9
Ad=CO ™ B 4§~ 7145801 * 7.03x10™°
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1

C = — = 1.46x10*
Kaa—n,S
Y
K L 1 0.974
Ad=Hz = C S 146x10% + 7.03x10°°
Kpo_
D = 267120 _ ¢ 96x10
S
Y
Kpe—n,0 =D * S = 6.96x10* * 7.03x10™° = 4.893
Kpoo
E = -2 _ 4 04x10*
S
Y

Kpe—cn, = E * S = 1.04x10* ¥ 7.03x10 = 0.732
Estos valores de
Kpqa—co = 19.9

Kpg-n, = 0.974

Kpe-n,0 = 4.893

Kpe-cu, = 0.732
Son reportados en las ultimas columnas de la segunda fila. De manera semejante se
calcularon los valores de las contantes para los otros casos.
Los valores de la tabla anterior se sustituiran en las ecuaciones de velocidad de reaccion
cuando controla cada paso del proceso global.
Sustituyendo estos valores de las constantes cinéticas en la ecuacion cuando controla la

reaccion superficial:

Pcopbsl2
Pen, Pa,0 — @
co H,
1+ KAd—CO + KAd—H2 + KDS—HZOPHZO + KDe—CH4PCH4_>
Se obtiene:

Pco Pﬁ'z

e, Pi,o =55
g = 7.03x107° _

3

Pco PHz
<1 + m + m + 4.893PH20 + 0'732PCH4
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Para la ecuacion cuando controla la adsorcién de H»:

I[ KAPCH4PH20 _ p]_?iz ‘!
P Kad-
~rad-t, = Kaa-n,Cr) Peo — — KaPcy,Ph,o |
4 2
[1 + KAd_—CO + KDe—HZOPHZO + KDe—CH4PCH4 PCO J
Se obtiene:
I[ 0.018Pcy,Pu,0  PA, ]I
P —0.007
~Taqg—n, = 0.944] co 0.00 - 018PCH - OI
ll+150 1056 T —0-019Py,0 + —0.007Pcy, + 4" Hp J
Para la ecuacion cuando controla la desorcion de CHg:
I CH4 B KDE—CH4 |
~TDe-CH, = kDe—CH4CT| Pc P3 |
H
ll + KAdOCO + KAd ZH + KDE—HZOPHZO + KDPcoPI_?I)ZPHZOJ
—H2

Se obtiene:
.
~Tpe—cu, = 1.005 5 b :
1+ 1935 + =3 45g + 0.039Py,0 — 30.433PcoPg, Pu,0
Sustituyendo este conjunto de datos independientes en las tres Gltimas ecuaciones.
CO H.0 H> CH4

0.26608571 5.92270991 0.27003056 0.35458741
Estos valores no fueron usados para estimar las constantes, fueron obtenidos a 600°C, 20 s con el

catalizador 5%Ni-2%Ce/y—Al,O3

r ( g mol )
gcatalizadorx s

Control por reaccion 7.33x107
superficial

Control de adsorcion de H2 3.26x103
Control de desorcion de CH4 3.21x10°

De lo anterior los resultados correctos y con sentido fisico son los obtenidos cuando el paso

controlante de la reaccidn es la reaccion superficial, debido a que el valor de la velocidad de reaccion
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g mol

total 7.33x107 ( ) es el mas cercano a los valores experimentales que andan en el

gcatalizadorx* s

rango de 4x10° a 1.19x108. Se observa que los valores de la velocidad de reaccién cuando controla

g mol

la adsorcion de H»=3.26x10° ( ) y cuando controla la desorcién de

gcatalizadorx s

g mol

CH4=3.21x105( ) definitivamente se encuentran fuera de este rango. Adicionalmente,

geatalizadors s
de acuerdo a la tabla 26, los valores de las constantes de adsorcion, desorcion y cinética,
correspondientes a la ecuacion cuando controla la reaccién superficial, todas son positivas lo cual
tiene sentido fisico. Sin embargo, las respectivas constantes de las ecuaciones de reaccion cuando
controlan la adsorcién de H; y la desorcion de CH4, algunas son negativas y esto no tiene sentido
fisico ya que las constantes cinéticas o de adsorcién no pueden ser negativas y por lo mismo las
respectivas ecuaciones no representan adecuadamente a los datos experimentales.

Realizando el analisis dimensional para cuando controla la reaccién superficial

K Pou K P PcoPi,
2 De—CH4 CH4 De—HZO Hzo KRS
_rR == kRCT 3 >
P PO0 T g P + Koo on,P
Kpa—co  Kad-m, De—H,07 H,0 De—CH4 " CHy
Si las unidades del denominador son
Kya—co = [P]
Kag-n, = [P?]

1
KDe—HZO = [E]

1
KDe—CH4 = [F]

Para el numerador

[ 1 3 1 ]
PcoPﬁz] 27 0oy 1y - PP ]
Kpe-cu,Pen, Kpe-n,0PH,0 — = |[FIP 3] 11—
pe-ct, Pen, Kpe-1,0P,0 = ll[P] [P] [P11P] |5 Jl
Por lo tanto
TR = kRCTZ - [ggcaLtO*IS]

Cr = sitios vacios + sitios ocupados

Para determinar las unidades de kg
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g mol

k _ ™ gcatx*s [ g cat
R= 2~ o ] > = " ;

CTZ g mol sitios activos 2 g mol sitio activo? x s

gcatx*s

Donde finalmente

TR = kRCTZ =

[ g mol ]
lg cat * s

8.3 Determinacion de fracciones molares en el equilibrio quimico usando la plataforma
navier.engr.colostate.edu “Bioanalytical Microfluids Program” de la Universidad de
Colorado USA

Esta plataforma calcula el estado de equilibrio quimico de una mezcla de gases ideales, sujeta
a restricciones necesarias con dos variables intrinseca. Dependiendo de las restricciones
seleccionadas, el calculo involucra el programa STANJAN para minimizar las propiedades
derivadas apropiadas: energia de Gibbs, energia de Helmholz, energia interna o maximiza la
entropia para la mezcla de gases proporcionada por el usuario. A este momento todas las
especies deben ser gaseosas, el calculador no considerara fases multiples. Asi mientras las
especies solidas y liquidas estan presentes en la base de datos ellas no pueden ser incluidas

en el calculo de equilibrio.

Para poder determinar las fracciones molares de los gases obtenidos en el equilibrio quimico
termodinamico, se utiliz6 un software en linea de la Universidad de Colorado
navier.engr.colostate.edu.

Para calcular el equilibrio quimico de una mezcla de gases ideales, se necesitan dos variables
intrinsecas.

Al programa se le debe alimentar la presion inicial (1 atm) y la temperatura (550°C) del
reactor y se seleccionan como restricciones a el volumen y temperatura constante.

En la figura 51 se reportan los resultados experimentales y los calculados con el software. Se
usaron los datos del experimento realizado con el catalizador 5%Ni-2%Ce/y—Al,O3, 50mg de
3

catalizador relacion S/B de uno, tiempo de reaccion de 20s, en el reactor con volumen 53 cm

y con atmosfera de argon.
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Fracciones mol Equilibrio quimico vs
Experimental

0.7
0.6
0.5
0.4
0.3

Fraccion molar

0.2
B | l l
cO CcO2

B Experimental B Equilibrio

o

|-
CH4

H2

Figura 51. Comparacion de datos experimentales con los datos reportados por el
software en el equilibrio quimico termodinamico.
Se puede observar que los datos son coherentes en la medida que globalmente, al Hz se le
considera un producto y los datos experimentales reportados son inferiores a los datos
teoricos. ElI CH4 se considera un reactivo y en el equilibrio su composicion debe ser minima.
En este caso el CH4 experimental es mayor que en el equilibrio y esto es correcto debido a
que se deben realizar experimentos con mayor tiempo de reaccion para que el reactivo se
consuma lo suficiente y se alcance el equilibrio. Para el caso de los otros dos gases se observa

una pequefia discrepancia entre los valores tedricos y de equilibrio.

9 CONCLUSIONES

1. En los experimentos de gasificacion, la presion dentro del reactor se incrementa
debido a la volatilizacién de la biomasa asociada con las reacciones primarias y
durante el tiempo de reaccion se efectdan las reacciones secundarias.

2. Latemperatura afecta a las reacciones de gasificacion en los experimentos térmicos
y cataliticos, ya que las fracciones mol del H; y del CO> se incrementan con la
temperatura, pues en conjunto las reacciones que producen hidrégeno son
endotérmicas y estas son favorecidas por el incremento de temperatura. El tiempo de
reaccidn también tiene efecto en la gasificacion, pero menos significativa que al variar

la temperatura.
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Para los experimentos con los catalizadores 5%Ni/y-Alumina y promotores, los
comportamientos de las fracciones molares de cada compuesto son cualitativamente
semejantes a aquellos obtenidos con los experimentos térmicos, sin embargo, al
compararlos, los valores de las fracciones molares son superiores a aquellas de los
térmicos y todo esto indica que el uso del catalizador permite incrementar la
produccion de hidrogeno principalmente.

La presencia de catalizadores tiene los siguientes efectos: aumento de la cantidad de
H2 y CO2, y una disminucion de CO y CHa. Lo anterior indica que se efectlan
principalmente las reacciones de desplazamiento de agua (CO+H20—H>+CO0>),
reformacion con vapor de metano (CH4+H20<>3H2+C0) y reformacion en seco de
metano (CHs+CO02—2H>+2C0).

Se observa que los materiales con niquel y promotores tienen una disminucién del
area superficial con respecto a la gama alumina sin metal. El cerio reporta una menor
reduccion del area, indicando la formacion de particulas de niquel méas pequefias que
obstruyen menos las entradas de los poros mientras que el lantano permite tamafios
mayores del niquel los cuales obstruyen més las entradas de los poros.

Se sintetizaron y caracterizaron con PSD catalizadores con tamafio de particula
adecuado para que se lleve a cabo el proceso de fluidizacion en el reactor.
Corresponden al grupo A de la clasificacion Geldart y por lo mismo el material posee
caracteristicas de fluidizacion.

Los patrones de difraccion de rayos X muestran que la estructura original de lagamma
alimina fue detectada mientras que la presencia de los promotores cerio, lantano y
magnesio no fue detectada, los cuales no se detectaron probablemente porque sus
cargas nominales, fueron muy pequefias.

El niquel fue detectado con EDX sin embargo se identifica niquel superficial del
1.6%, pero el nominal es 5% y el reportado por AA es 4.53%. Entonces, la diferencia
de niquel esta en la mayor parte del soporte lo que indica que el método de co-
impregnacion fue eficiente.

En los termogramas de TPR, el primer pico se atribuye a la oxidacién térmica de la
sal del promotor y el segundo pico se atribuye a la reduccion de este oxido para

obtener niquel metalico, segun la reaccion: NiO + H2 — Ni+ HZO . En
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10.

11.

12.

13.

14.

15.

términos generales durante todo el proceso, iniciando desde la sal precursora
(Ni(NO3)5 - 6H,0) hasta que se convierte en NiO y finalmente en niquel metalico
(Ni) la serie de reducciones del ion niquel es la siguiente:

Ni*® — Ni** > Ni°,

En los termogramas de TPD se observa que las densidades de los sitios acidos de
fuerza débil de los tres catalizadores (Ni/y—Al>Osz, Ni-La/y—Al,03 y Ni-Ce/y—Al;03)
son practicamente iguales, por lo que la adicién de La o Ce no influye sobre éstas; sin
embargo, es notable que la densidad de sitios acidos de fuerza media, sufre una
disminucion por la adicion de La y Ce, donde La al parecer afecta en mayor
proporcion a la acidez del catalizador.

En general, usando TEM y SEM no se puede observar una estructura definida de las
particulas del metal y los promotores, probablemente por la interferencia del niquel
con el haz de electrones del equipo.

Las bandas localizadas por FTIR en 1580 y 1420 cm™ se atribuyen a piridina
fisisorbida, pero principalmente la banda en 1453 cm?, siendo todas ellas
representativas de sitios Lewis, lo cual indica la presencia de sitios acidos en los
catalizadores y por lo mismo serd necesario pretratar estos catalizadores para
disminuir la acidez.

El catalizador 5%Ni-2%Ce/y—Al>O3 resultd ser el que proporciona los mejores
resultados ya que reporta las mayores producciones de H(0.61) y CO (0.11), menor
produccion de CO2 (0.21) y produccion intermedia de CHa (0.08) y esto se debe a que
el cerio como promotor mejora la eficiencia del catalizador.

Para efectos de determinar el paso controlante del sistema reaccionante se usé a la
reaccion de reformado de metano con vapor como la representante de todo el sistema
reaccionante y se encontrd que la reaccion superficial fue la que mejor describe a los
datos experimentales basado en la forma Langmuir-Hinshelwood y en una serie de
pasos de adsorcion de componentes sobre sitios activos, reaccion superficial y
desorcion.

Usando la plataforma navier.engr.colostate.edu “Bioanalytical Microfluids Program”
de la Universidad de Colorado USA para determinar el equilibrio quimico

termodinamico y comparando con los datos experimentales, se puede observar que
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en general los comportamientos de H, y CH4 son coherentes y con CO y CO: se

observan pequefias discrepancias.

16. Derivado de los resultados de esta investigacion, la hipétesis se acepta, porque la

produccion de hidrégeno fue de 0.61 fraccién mol, ademas de la contribucién en la
preparacion de nuevos materiales con baja carga evitando la calcinacion en su
sintesis, y tratando de comparar los resultados de gasificaciones con una ecuacién de

velocidad de reaccion.

10 TRABAJO A FUTURO

+

Identificar el papel que juegan la o las especies quimicas responsables de la actividad
catalitica del catalizador para favorecer la produccion de hidrogeno y proponer un
mecanismo catalitico.

Ampliar la investigacién desarrollando experimentos tanto in-situ como ex-situ para
poder determinar el impacto del medio y de la superficie catalitica en los procesos de
gasificacion.

Buscar maneras para estabilizar y activar los catalizadores de una forma mas eficiente
a los catalizadores para producir hidrogeno a través de la gasificacién de biomasa,
por ejemplo, buscar incremento en el area superficial, mejorar la porosidad del
soporte, evitar los sitios acidos, etc.

Realizar un estudio extenso para los productos de alquitran de manera mas detallada
y poder evitarlos lo mas posible.

Elaborar una red de reacciones de la descomposicion de la glucosa y otros compuestos
en especies quimicas, representando las reacciones de formacion.

Sera interesante explorar el efecto de los sitios de &cido de Lewis octaédrico y
tetraédrico en los rendimientos de diferentes compuestos de alquitran. Este estudio
también debe incluir la comprension de posibles vias de reaccidn para la conversion
de alquitran.

La gasificacion catalitica de biomasa usando energias alternativas seria una buena
combinacion para ser un proceso sostenible y utilizando residuos orgénicos de la

region (biomasa).
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Apéndice I Curvas de Calibracion

Se hizo curva de calibracién para cada componente en donde se inyectaba diferente volumen
en el GC y por ende los moles varian, para poder determinar el area en cada inyeccién y
poder hacer la correlacién con las inyecciones realizadas.
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Apéndice II Graficas complementarias

Perfiles de Fraccion mol de los compuestos H2, CO, CH4 y CO2 para experimentos de
glucosa con catalizador 5%Ni-2%Ce/gamma-alimina pH4, a diferentes tiempos de reaccion
550°Cy S/B=1

Experimentos térmicos de glucosa para diferentes tiempos a 600 y 650°C.
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Experimentos para diferentes tiempos a 600 y 650°C con catalizador 5%Ni-2%Ce/y-alimina
pH4.
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Experimentos para diferentes tiempos a 600 y 650°C con catalizador 5%Ni-2%La/y—alimina

pHL.
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Experimentos para diferentes tiempos a 600 y 650°C con catalizador 5%Ni-2%Mg/y-
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Experimentos para diferentes tiempos a 600 y 650°C con catalizador 5%Ni/y—Alimina pH4.
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Apéndice III Micrografias del resto de catalizadores

Micrografia por TEM a 200
nm del catalizador 5%Ni-
2%Cely-Al203 pH1.

Micrografia por TEM a 50
nm del catalizador 5%Ni-
2%Cely-Al>03 pHL.
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Micrografia por TEM a 20
nm del catalizador 5%Ni-
2%Cely-Al;03 pH1.

Micrografia por TEM a 200
nm del catalizador 5%Ni-
2%Laly-Al203 pHL.
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Micrografia por TEM a 100
nm del catalizador 5%Ni-
2%Laly-Al203 pHL.

Micrografia por TEM a 20
nm del catalizador 5%Ni-
2%Laly-Al,03 pH1.
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Micrografia por TEM a 200
nm del catalizador 5%Ni-
2%Mg/y-Al,03 pH4.

Micrografia por TEM a 50
nm del catalizador 5%Ni-
2%Mgly-Al203 pH4.

e
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Micrografia por TEM a 20
nm del catalizador 5%Ni-
2%Mg/y-Al,03 pH4.
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