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Resumen

Actualmente, el abastecimiento mundial de energia tiene una dependencia centralizada en el
uso de combustibles fosiles, los cuales son un recurso finito ademas de que causan problemas
ambientales y es urgente la transicion a otros tipos de fuente de energia renovable. La biomasa
es una opcion, es abundante, y se puede gasificar para obtener gas de sintesis (H2 + CO). El
hidrogeno es un vector energético con mucho potencial debido a que tiene un rango amplio de
aplicacion, cuenta con un ciclo de combustion muy limpio y tiene un poder calorifico de 120

MJ/Kg, que es 2.7 veces mas que aquel de la gasolina.

Actualmente, uno de los principales retos cientificos en la gasificacion de la biomasa, es lograr
una conversion alta a gas de sintesis evitando la produccién de alquitranes. Esta reportado que
los catalizadores a base de Ni son eficientes, pero se desactivan por la deposicion de coque y
que el Ru como promotor resulta muy prometedor debido a que aumenta la reducibilidad y la
dispersion del Ni, tiene una gran estabilidad y resistencia a la formacién de coque sobre la

superficie.

En esta tesis se realizaron experimentos de gasificacion de 2-metoxi-4-metilfenol y tolueno en
el reactor de lecho fluidizado CREC Riser Simulator, usando catalizadores de 5% p/p
Ni/yAl,O3 con diferentes cargas de promotor Ru (0.25%, 0.5% y 1% p/p), sintetizados por el
método de co-impregnacion con humedad incipiente y reduccion directa de los 6xidos de los
metales y fueron caracterizados con las técnicas de XRD, BET, TPR, NH3-TPD, SEM y

quimisorcion de Ha.

El método de sintesis de co-impregnacidn en humedad incipiente fue muy efectivo permite que
se mantenga: el area superficial, la fase cristalina y la fluidizabilidad del material. La reduccién
directa sin calcinacién fue efectiva también y simplificé el proceso de sintesis. De acuerdo a
la caracterizacion, estos métodos permitieron preparar catalizadores que mostraron
disminuciones del tamafio de cristal de Ni con la adicién del Ru, de los sitios acidos y de la
temperatura de reduccion debido al efecto spillover y un aumento en la dispersion sobre el

soporte.

Los experimentos térmicos (sin catalizador) de gasificacion con vapor de 2-metoxi-4-

metilfenol tuvieron una baja conversion de la biomasa (50 %) y una alta fraccion molar de
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compuestos aromaticos (0.28). Mientras que los experimentos con los diferentes catalizadores
se llevaron a cabo a las temperaturas de 550, 600 y 650 °C usando relaciones de vapor/biomasa
de 0.5, 1.0 y 1.5, dieron como resultado una alta conversion (80 %) y una baja fraccion de
compuestos aromaticos (0.02). Los productos generados fueron Ho, CO, CO2 and CH4 y coque.
En los experimentos cataliticos con diferentes cargas de Ru, con respecto a los catalizadores
sin Ru, se obtuvo un incremento moderado en la produccion de Hz y una muy importante
disminucion del coque depositado sobre el catalizador debido a la reduccién de los sitios
acidos. El catalizador con los porcentajes en peso 5% Ni-0.25% Ru/yAl2O3 report6 la mayor
produccion de Hz y la menor deposicion de carbono, pero al agregar mayores porcentajes de

Ru ya no se consiguen mejores resultados.

Se propuso un modelo termodinamico para calcular la composicion en equilibrio de la mezcla
gas-producto usando como punto de partida la definicién de la constante de equilibrio de la
reaccion. Todo esto permitio construir un sistema de ecuaciones algebraicas no lineales que se
resolvio para conocer las fracciones molares de cada compuesto, las cuales tuvieron pequefias

discrepancias con los datos experimentales.

Basados en las reacciones linealmente independientes y en los compuestos con
concentraciones significativas, se propuso un modelo cinético global que consistié en la suma
de las reacciones involucradas. Se estimaron los pardmetros: constantes cinéticas, factores pre
exponenciales y energias de activacién. Los cuales son realistas y acordes con literatura y aqui
se usaron las reacciones linealmente independientes, pero se descartd una por que Sus

componentes no tienen concentraciones importantes.

La contribucion de esta tesis fue: usando Ru se consiguid reducir la deposicion de coque sobre
la superficie del catalizador y se incremento la fraccion mol de hidrogeno, se explicaron y
fundamentaron los resultados de la caracterizacion de los catalizadores y se les vinculé con la
actividad catalitica. A través de los modelos termodinamico y cinético propuestos se avanzo
en el modelamiento y simulacién del sistema reaccionante para reducir y sistematizar el trabajo

experimental.



Abstract

Currently, the world's energy supply has a centralized dependence in the use of fossil fuels,
which are a finite resource and besides they causes environmental problems and it is urgent the
transition to other types of renewable energy sources . Biomass is an option, it is abundant and
it can be gasified to obtained synthesis gas (H> + CO). Hydrogen is an energetic vector with a
big potential due it has ample range of application, clean combustion cycle and high calorific

power of 120 MJ/kg which is 2.7 times bigger than that of gasoline.

Today, one of the main scientific changes in the biomass gasification, is to reach a high
conversion to synthesis gas avoiding the production of tars. It is reported that the Ni-based
catalysts are efficient but they deactivate because of coke deposition and that Ru as promoter
has a big potential due it augments the reducibility, Ni dispersion, stability and resistance to

coke formation on the surface.

In this thesis, experiments of steam gasification of 2-methoxy-4-methylphenol and toluene
were performed in the fluidized reactor CREC Riser Simulator, using catalysts 5% wt
Ni/yAl203 with different Ru promoter loads (0.25%, 0.5% and 1% wt), synthetized trough of
incipient wet co-impregnation and direct reduction of the metallic oxides and were
characterized with XRD, BET, TPR, NH3-TPD, SEM and Hz-chemisoprtion analyzes.

The incipient wet co-impregnation synthesis method was very effective due the surface area,
crystalline phase and fluidization of the material are maintained. The direct reduction was also
effective and simplified the synthesis process. According to the characterization, this methods
allowed to prepared catalysts that reported diminutions of Ni crystal size with the Ru addition,
of the acid sites and reduction temperature because of spillover effect and one augment in the
dispersion on the support.

The thermal experiments (without catalyst) of steam gasification of 2-methoxy-4-
methylphenol had a low conversion of biomass (50 %) and a high molar fraction of aromatic
compound s (0.28). Meanwhile the catalytic experiments were carried out at 550, 600 y 650
°C using steam/biomass ratios of 0.5, 1.0 y 1.5, yielded a high conversion (80 %) and low
molar fraction of aromatic compounds. The products were Hz, CO, CO2 and CH3 and coke. In

the catalytic experiments with different Ru loads, with respect to the catalysts without Ru, a
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moderate increase in the production of Hz and a very important decrease in the coke deposited
on the catalyst due to the reduction of acid sites was obtained. The catalyst 5%Ni-0.25%
Ru/yAl,O3 reported the highest Hz production and the lowest carbon deposition, however

augmenting the load of Ru, no further improvements were achieved.

A thermodynamic model was proposed to calculate the equilibrium composition of the gas-
product mixture using as a starting point the definition of the equilibrium constant of the
reaction. All this allowed to build a system of non-linear algebraic equations that was solved
to know the molar fractions of each compound, which had small discrepancies with the
experimental data.

Based on the linearly independent reactions and the compounds with significant
concentrations, a global kinetic model was proposed, which consisted of the sum of the
reactions involved. The estimated parameters were: kinetic constants, pre-exponential factors
and activation energies. These parameters were realistic and in accordance with the literature.
In this thesis, the linearly independent reactions were used but one of them was discarded

because its components did not have significant concentrations.

It is important to highlight that the contributions of this thesis were: using Ru, it was possible
to reduce the coke deposition on the surface of the catalyst and to increase the mole fraction of
hydrogen, the results of the catalyst characterization were explained, justified and linked to the
catalytic activity. Through the proposed thermodynamic and kinetic models, there was an
advanced in the modeling and simulation of the reaction system to reduce and systematize the

experimental work.
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Capitulo 1

1 Introduccion

Actualmente, el abastecimiento mundial de energia tiene una dependencia centralizada en
uso de combustibles fosiles, los cuales son un recurso finito ademas de que causan
problemas ambientales. Se estima que la produccion global de petréleo para el afio 2034
comience a descender debido a sus reservas [1], por lo que es urgente la transicion a otro

tipo de fuente de energia.

Lo anterior ha derivado en la busqueda de soluciones que mitiguen el problema y que
aporten seguridad en materia energética. La construccion de tecnologias que permitan
obtener energia alternativa a través de fuentes renovables presenta una solucién a dicha

problematica: solar, hidraulica, eélica, geotérmica y la biomasa.

La energia solar es un recurso libre con una alta disponibilidad, con un gran potencial
debido a que existen sistemas fiables para convertirla a energia eléctrica o térmica y a un
bajo costo de operacion y mantenimiento [2]. Las desventajas son: necesidad de una
superficie grande de instalacién y condiciones geograficas especificas (irradiacion solar),
intermitencia ya que es distinta la irradiacion en la noche y en el dia, etc. En 2018 se report6
un registro de 570 TWh producidos por medio de energia solar [3].

La energia hidraulica es flexible ya que es posible adaptar el flujo de agua que pasa por las
turbinas a las necesidades de electricidad de cada momento y no se producen residuos. Su
principal desventaja son las condiciones necesarias para la construccion de las presas y los
efectos medioambientales que causan. 4203 TWh se generaron mediante esta fuente en el
2018 [3].

La energia edlica es un recurso renovable que no produce emisiones atmosféricas ni
contaminantes, es autdctona lo cual permite independencia energética en esa regién. Las
desventajas son: no siempre se tienen viento, son necesarias velocidades de viento entre 10
y 40 km/h para un adecuado aprovechamiento y no se puede almacenar [2]. 1202 TWh se

generaron por esta fuente en el 2018 [3].



La energia geotérmica tiene la ventaja de ser un recurso renovable, siempre que su tasa de
extraccion sea inferior a la tasa natural de recarga. Los principales problemas de esta fuente
de energia son: las centrales geotérmicas deben de instalarse en lugares donde el calor del
subsuelo es elevado, este tipo de energia no es trasportable y producen contaminacion

térmica [2].

Las anteriores fuentes de energia pueden generar potencia eléctrica de forma directa, o
producir biocombustibles o gases con alto poder calorifico, como lo es el hidrégeno. Siendo
este Ultimo uno de los combustibles alternos mas prometedores, debido a que tiene una
versatilidad de aplicaciones, cuenta con un ciclo de combustion muy limpio al no producir
gases de efecto invernadero, tiene un poder calorifico de 120 MJ/kg, que es 2.7 veces mas
que aquel de la gasolina. Se considera como un vector energético debido que es una
sustancia que almacena energia que se puede liberar posteriormente de forma controlada.
Para considerar al hidrogeno como un combustible limpio, debe de ser generado a partir de

una fuente de energia limpia.

Existen diferentes métodos para producir el hidrdgeno: la electrolisis que consiste en hacer
pasar corriente eléctrica entre dos electrodos sumergidos en un electrolito, la fotocatalisis
que implica el rompimiento de la molécula del agua por medio de un fotocatalizador y

radiacion solar y métodos bioldgicos por reacciones enzimaticas y agua.

Ademas de este tipo de métodos, una de las fuentes de energia renovables, en abundancia,
de la cual se puede obtener hidrégeno es la biomasa. Diferentes escenarios globales de
energia estudiados indican que en este siglo la biomasa puede contribuir méas del 30 % de

la energia suministrada en el 2100, un promedio de 50-250 EJ/afio en el 2060 [4].

Existen diferentes procesos termoquimicos para obtener calor y electricidad de la biomasa,
dentro de éstos se encuentran la combustion, la pirolisis, y la gasificacion, Figura 1 [5]. La
Agencia Internacional de Energia a presentado una revision muy extensa de la
investigacion sobre la produccion termoquimica de hidrdégeno a partir de biomasa. Los
procesos termoquimicos tales como combustion, pirdlisis y gasificacion son considerados

como la solucion mas prometedora para la produccion de combustibles.



Figura 1. Procesos de conversion térmica y productos.

Como se muestra en la Figura 1, el producto que se genera depende del proceso que se
aplica a la biomasa. La combustién consiste en una oxidacién total de la biomasa, solo
genera calor y cenizas. La pirolisis consiste en el rompimiento de la biomasa por medio de
calor con la ausencia de oxigeno, y se obtiene carbon, aceites, alquitranes y gas. La
gasificacion es un conjunto de reacciones termoquimicas, que se producen en un ambiente
con baja presencia de oxigeno que significa una oxidacion parcial, lo que permite la
transformacion de un sélido en una serie de gases (CO2, CO, Hz, CHa, H20) que pueden
ser aprovechados para generar calor o electricidad por una caldera, una turbina o en un
motor [6-8]. La gasificacion tiene una eficiencia de conversion de energia del 50% y una
alta produccion de hidrégeno.

Actualmente, uno de los principales retos cientificos en el desarrollo del proceso de la
gasificacion de la biomasa, es lograr una conversion alta de biomasa a gas de sintesis (H:
y CO) evitando la produccion de compuestos no deseados como los alquitranes los cuales
obstruyen los equipos entre otras cosas. La gasificacion catalitica permite obtener una alta
conversion de la biomasa a gas y disminuye la produccion de alquitranes. Los metales de
transicion son los catalizadores mas reportados para este proceso, dentro de los cuales el
Ni ha tenido un creciente interés debido a su alta actividad en el rompimiento de enlaces
C-C, C-H, C-O y O-H, asi como permitir que atomos de H formen moléculas de Ho.

Lamentablemente este tipo de catalizadores sufre una rapida deposicion de coque que es



un residuo de carbono sélido que bloguea los sitios activos disponibles para la reaccion
quimicay disminuye la actividad catalitica. Chen etal., 2017, y Ochoa et al., 2020, reportan
que la deposicidn de coque sobre la superficie de un catalizador disminuye la eficiencia de
produccion de hidrégeno en un 15% en periodos de tiempo muy cortos, y se espera que
reduciendo la deposicién de coque se prolongue la actividad y estabilidad del catalizador
[9,10].

En virtud de todo lo anterior se selecciona la gasificacion de la biomasa como un proceso
con eficiencia de 50 % de conversion de energia que ciertamente la gasificacion de la
biomasa no es el proceso mas eficiente, pero tiene un bajo costo de 1.21 dolares/kg de
hidrogeno [8], es efectivo en la produccidn de hidrdgeno, se plantea que la gasificacion de

biomasa contribuya en el 30% de energia abastecida por todas las fuentes.

La tecnologia de la gasificacion se ha empleado desde 1839 en Alemania, usando carbén
para la produccién de gas doméstico, un poco mas tarde en 1861, la compafiia Siemens
empleo la energia producida en los gasificadores para los hornos en la industria siderurgica.
En 1881 se aprovechd como fuente de energia de hornos pequefios y motores de
combustion interna [11].

En la década de 1920 en Francia y en Suecia empleaban los productos de la gasificacion
como combustible en motores de automdviles, autobuses y barcos. Durante este periodo se
realizaron extensos estudios para el desarrollo de los gasificadores, en la depuracién de
gases, en sistemas de refrigeracion y en la optimizacion de turbinas de gas empleando

residuos de madera [12].

En 1970 cerca de 40 compafiias alrededor del mundo comenzaron a ofrecer la construccion

de gasificadores de biomasa para la produccion de energia térmica y energia eléctrica [13].

Actualmente, la tecnologia en la gasificacion de biomasa tiene una mayor flexibilidad en
cuanto a los productos que se pueden obtener. La eficiencia quimica excede al 70 %, lo
cual permite tener un 40 % global de produccidn de electricidad [5]. El producto generado
por medio de este proceso es el gas de sintesis 0 syngas, el cual es un combustible

compuesto por una mezcla de monoxido de carbono e hidrogeno. La gasificacion de la



biomasa puede ocurrir mediante un tratamiento térmico a altas temperaturas cercanas a los
1300 K.

Actualmente este proceso se sigue investigando, usando diferentes tipos de biomasa
(residuos de palma, pino, café, cedro, papel, residuos municipales, etc.) o sustitutos de la
celulosa y la lignina (glucosa, 2-metoxi-4-metilfenol respectivamente), sintetizando y
desarrollando diferentes catalizadores con una alta actividad y estabilidad en la produccién

de gas de sintesis.

En esta tesis se sintetizaron catalizadores de Ni sobre Al>O3z promovidos con Ru, para
investigar la influencia de este dltimo en el desempefio del catalizador durante la
gasificacion con vapor de 2-metoxi-4-metilfenol y la deposicién de coque, la cual afecta
draméaticamente a la actividad del catalizador. Lo anterior se conseguira a través de variar
la carga del Ru, la cantidad de catalizador, la relacién vapor biomasa, las temperaturas de
reaccion, los tiempos de reaccion y todo esto permitird identificar nuevos compuestos,
visualizar que reacciones quimicas se favorecen, determinar el coque depositado y
eventualmente detectar pasos controlantes. Se propone modelos cinéticos, termodindmicos

y cataliticos permitieron calcular las constantes cinéticas y las energias de activacion.

El resto de la tesis estd organizada de la siguiente manera: en el capitulo 2 se aborda el
marco tedrico y los antecedentes acerca de la gasificacion de biomasa, en el capitulo 3 se
presenta la metodologia empleada para la sintesis, caracterizaciéon y evaluacion de los
catalizadores, en el capitulo 4 se reportan y discuten los resultados de la caracterizacion y
gasificacion de 2M4MP con los diferentes catalizadores, el capitulo 4 presenta el modelo
termodinamico estequiométrico para el calculo de las fracciones molares en equilibrio
comparado con los valores experimentales, el capitulo 5 presenta el modelo cinético
empleado para la estimacion de parameros cinéticos energias de activacion y factores pre

exponenciales y finalmente en el capitulo 6 las conclusiones principales de la tesis.






Capitulo 2

2 Marco teorico

La gasificacion es un proceso quimico que convierte un sélido o liquido basado en carbono
como la biomasa en un combustible 0 en materia prima para la industria quimica. La
gasificacion se lleva a cabo en un ambiente deficiente de oxigeno, con calor y requiere de
un medio para la reaccion o agente gasificante, el cual puede ser aire, oxigeno, vapor o una

mezcla de estos. Ocurre a través de una oxidacion parcial de la biomasa.

La gasificacion con vapor puede ser ilustrada por medio de reacciones primarias y
secundarias que transforman las diferentes especies quimicas de la biomasa en gases
permanentes, hidrocarburos superiores, coque Yy alquitranes, siendo estos altimos

compuestos indeseables en este tipo de procesos.
C,H,.O, + H,O—" sH,+ CO + H,0 + C H, + Cot Alquitranes 2.1
Las reacciones secundarias rompen los hidrocarburos superiores CnH2n para producir
gases:

C,H,, + nH,0—— nCO + (n+m)H, 2.2

Ademas, los gases permanentes reaccionan para cambiar la composicién de gas

dependiendo de las condiciones del gasificador, como se indica a continuacion:



Tabla 1. Reacciones secundarias de gasificacion con vapor de biomasa.

Desplazamiento de agua a gas CO + H.O s H. + CO 2.3

(WGS) 2 2 2
Reformado de metano con vapor CH + H.O s 3H. + CO 2.4

(SRM) 4 2 2

Reformado en seco de metano H + H. +2 2.5

DR CH, +CO,—2H,+2CO
Gasificacién de carbono C+H.O sH. +CO 2.6

2 2
Reaccion de Boudouard C+CO, s 2CO 2.7
Gasificacién hidrogenada C+2H sCH 2.8
2 4

La Tabla 2, reporta una comparacion del uso de los diferentes agentes gasificantes en el
comportamiento de la gasificacion a través de los productos, composicion, temperaturas

de reaccion y poder calorifico de los productos.

Tabla 2. Comparacion entre diferentes agentes gasificantes.

Agente gasificante Aire Oxigeno Vapor de agua
Poder calorifico del 4-6 (Bajo) 10-15 (Alto) 15-20 (Més alto)
producto, MJ/Nm?
Productos CO, Ha, H20, COy, CO, H,, HC, CO> H,, CO, CO,, CHa,
HC, alquitranes, N HC ligeros,
alquitranes
Composicion H2-15% H»-40% H»-40%
promedio de los CO-20% CO-40% CO-25%
productos
CH4-2% C0O,-20% CH4+-8%
CO2-15% C0O2-25%
N-48%
Temperatura del 900-1100 1000-1400 700-1200
reactor, °C




De la Tabla 2, se puede observar que el proceso de gasificacion con vapor produce un gas
con un mayor poder calorifico, un mayor porcentaje de Hz en los productos y una
temperatura de operacion mas baja, por lo que es un método efectivo para la produccion
de hidrégeno a través de una fuente renovable [14].

Los siguientes parametros son cruciales en la produccion de hidrogeno a través de la
gasificacion con vapor: el tipo de biomasa, el tipo de reactor, la temperatura de reaccion,

la relacion vapor/biomasa (S/B) y el catalizador.

2.1 Tipos de biomasa

La biomasa se puede obtener de cuatro principales fuentes: 1) los cultivos energéticos, 2)
los residuos y desechos de la agricultura, 3) los residuos y desechos de los bosques y 4) los
desechos industriales y municipales. Practicamente cualquier tipo de biomasa con un
tamanfo de particula homogéneo y pequefio, y con una humedad relativa baja entre 10 % al
15 % se puede procesar. Por medio de analisis elemental de la biomasa se puede tener una

prediccion de la cantidad de hidrégeno que se puede producir.

La principal fuente de biomasa para industrias de energia de pequefia escala es la madera
de residuos de los bosques, la cual estd formada principalmente formada por hemicelulosa
(12.7-23.2 % pl/p), celulosa (36.4-50.3 % p/p) y lignina (16.6-28.6 % p/p) [12], Figura 1.
La gasificacion de biomasas con porcentajes grandes de celulosa y lignina permite obtener

productos con un mayor poder calorifico.

00C 4
A HC. |
. OHJ) \o( (0] 0 ) ”CVL\OA{'
T\, T~L-T~0T /
}OHOJ//\Z Oo\/?\,,om?//\o] ° —0 0 O— { N /\‘ o ‘E" z
' O " ! B A 2 H »
weo NS HO OH HO OH N /\"Jvi/\ 1, /\/[
Y0 n Y Yy ™
Ho N w2 NN
Hemicelulosa Celulosa Lignina

Figura 2.. Estructura quimica de: Hemicelulosa, Celulosa y Lignina.
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De los tres componentes principales de la biomasa, la lignina durante el proceso de
gasificacion con vapor produce una mayor cantidad de alquitranes que la celulosa y
hemicelulosa. Ademas, los alquitranes producidos son derivados del fenol y estos
alquitranes son més perjudiciales [15].

Diferentes tipos de biomasa han sido tratados para la obtencién de hidrégeno a través de la
gasificacion con vapor. Algunas de ellas son: coco, aserrin de pino, cascara de almendra,
cascara de café, madera de cedro, lodo de aguas residuales, residuo de aceite de palma,
papel, madera de haya, paja de trigo, maiz, avellanas, residuos de té, madera de abeto,

astillas de pino amarillo, algas, carbdn lignocelulésico[8].

Uno de los parametros que tiene una influencia significativa sobre la produccién de
hidrégeno es el tamafio de particula de la biomasa. Tamafios de particula pequefios
proporcionan una gran area superficial por unidad de masa, que mejora la transferencia de
calor y masa entre las particulas, causando una mejora significativa en las reacciones de
gasificacion (reaccion de Boudouard, desplazamiento de agua a gas, reaccion de

conversion de carbon).

Lv et al. [16] reporta que particulas con un gran tamafio tienen una gran resistencia a la
transferencia de calor generando un proceso incompleto y producen mayores cantidades de
carbono residual. Luo et al., [17] demostré que la disminucion del tamafio de particula
ocasiona mayores eficiencias en la conversion de carbon y generacién de hidrégeno. Reed
et al., [18] report6 que tamafios de particula mas pequefios facilitan la reaccion de
desplazamiento de agua a gas, gasificacion de carbono, reacciones secundarias de
rompimiento y la reaccion de Boudouard lo cual se refleja en el incremento de hidrogeno
y CO en los productos. La Tabla 3, muestra los trabajos realizados con diferentes tipos de
biomas, indicando las condiciones de operacion y haciendo énfasis en la contribucion de

cada articulo.



Tabla 3. Diferentes tipos de biomasa.
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Tipo de Reactor Tamafio Vapor de Temperatura Catalizador Contribucion del articulo.
biomasa de agua de reaccion (°C)
particula
Residuos Lecho 0.10-0.20 S/B 0.38- 650-800 Cao Altas  temperaturas incrementan el [19]
de pino. movil mm 0.59 contenido de Hz en el gas seco. El CaO la
reaccion de desplazamiento de agua a gas
aumentando la eficiencia de Hz.
Papel. Por lotes. --- Flujo de 700-1200 54 % de eficiencia de Hz. El rendimiento  [12]
vapor 6.3 tanto del hidrégeno como del mondéxido
g/min de carbono aumentd mientras que el
diéxido de carbono y el metano
disminuyeron con el aumento de la
temperatura de gasificacion.
Residuos Reactor S/IB1,2 500-950 La eficiencia de la gasificacion con vapor  [20]
de olivo, horizontal aumenta con el incremento de la relacion
trigoy por lotes. S/B y temperatura. Mayor eficiencia de
maiz. Ha con el trigo, 55%.
Residuos Lecho fijo. 0.075-1.2 - 600-900 Dolomita Al disminuir el tamafio de las particulasel ~ [21]
de pino. mm rendimiento del gas seco, la eficiencia de
la conversion de carbono y el rendimiento
de Hz aumentaron, y el contenido de
carbon y alquitran disminuyd. Y las
diferencias debidas al tamafio de las
particulas en el rendimiento de la
gasificacion practicamente desaparecen a
medida que se acerca el limite de
temperatura mas alto. 51% de H..
Paja de Rector de 0.0-1.0 750-850 Dolomita y La presencia de vapor de agua incrementa  [19]
leguminos  caida libre. olivino. la eficiencia de gas y reduce los
as. alquitranes. Dolomita presenta un mejor
desempefio.
Lodo Semi-lotes 359 Relacion 900 La gasificacion con vapor genera mayor  [22]
residual Vapor de hidrégeno que en el proceso de pirolisis,
agua obteniendo una fraccion de 0.52 de
carbon hidrégeno maxima.
3.05, 5.62
y 7.38.
Residuos Semi-lotes 35¢g Flujo de 600-900 Aumento en la temperatura de reaccion  [23]
de palma vapor 3.10 incrementa la eficiencia energética y el
g/min poder calorifico del gas. 0.55 fraccion de

hidrégeno.
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De acuerdo a la tabla anterior cuando se usa catalizador se reduce el rango de temperatura
de reaccion, ademas de tener eficiencias de produccion de hidrégeno cercanas al 50%,

como lo reportan Ligang et al., Luo Siyi et al., Wei L et al., etc.

Ademas, se han desarrollado estudios de la gasificacion de la biomasa a partir de moléculas
modelo que tengan las caracteristicas similares a los polimeros que constituyen a la
biomasa, como lo es la glucosa y la molécula 2-metoxi-4-metilfenol, Figura 2, las cuales
son mondmeros que constituye a la celulosa y a la lignina respectivamente y esto permite
tener un mayor control en el estudio de los productos generados en la gasificacion de este

tipo de biomasas.

CH,OH OH
) OCHg
OH
OH OH
OH CHa
a) b)

Figura 3. Estructura quimica de a) glucosa y b) 2-metoxi-4-metlfenol.

2.2 Reactores de gasificacion.

El gasificador es el reactor en el cual se lleva a cabo la conversion de la biomasa a gases
combustibles. Actualmente existen dos tipos de reactores empleados para el proceso de

gasificacion: de lecho fijo y de lecho fluidizado.

Los reactores de lecho fijo se subdividen dependiendo del sentido relativo de las corrientes
de biomasa y agente gasificante [24]. El gasificador se denomina “downdraft” o de
corrientes paralelas cuando circula hacia abajo y cuando circulan en sentidos opuestos, se
denomina “updraft” o de contracorriente. Estos tipos de reactores son los més utilizados y
estudiados debido a su simplicidad de construccion y son hechos de concreto o acero.
Generalmente operan a bajas velocidades de gas, con una alta conversién de carbono y un
gran tiempo de residencia. Su principal desventaja es que son altamente afectados por la

formacion de alquitranes.
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Los reactores de lecho fluidizado mantienen en suspension a la biomasa junto con un
compuesto inerte, debido al flujo del agente gasificante (debido al equilibrio entre el peso
de la biomasa y compuesto inerte y a la fuerza de arrastre del agente gasificante), hasta que
las particulas de la biomasa se gasifican y convierten en cenizas volatiles siendo arrastradas
por la corriente del gas de sintesis. Materiales como silice son ampliamente usados como
compuestos inertes que permiten la fluidizacion de la biomasa, o s6lidos como olivino y
dolomita tienen la misma funcionalidad y ademés exhiben caracteristicas cataliticas que

minimizan el problema de la formacion de alquitranes.

Las temperaturas de operacion de este tipo de reactores dependen del punto de fusion del
material del lecho, el cual se encuentra generalmente en el rango entre 800°C y 900°C,
generando bajas conversiones de la biomasa a gas, pero éstas se pueden incrementar con

el uso del algun catalizador [12,24].

El uso de reactor fluidizado ha tomado gran relevancia debido a que tiene varias
caracteristicas, 1) rapido calentamiento de la biomasa, 2) una transferencia de calor y masa
efectiva entre las fases que reaccionan, 3) una temperatura uniforme en la reaccion de
gasificacion, 4) una buena distribucidon de las particulas en el reactor [12]. Debido a su alta
eficiencia de conversion de carbon del 95 %, disefio adecuado y sus excelentes propiedades

de mezclado, este tipo de reactores son muy apropiados para escalar [25-27].

Un factor clave de un reactor es su capacidad para producir gas con bajo contenido de
alquitranes. La alta concentracion de alquitranes causa diversos problemas para la
recuperacion de la energia del sistema debido a sus caracteristicas corrosivas y obstruccion
de tuberias del equipo. En la Tabla 4, se comparan diferentes tipos de reactores para la

gasificacion tomando en cuenta las caracteristicas méas relevantes en el proceso [28].
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Tabla 4. Comparacion entre diferentes reactores de gasificacion.

Caracteristicas Lecho fijo Lecho fluidizado Gasificador
indirecto
Gas hacia arriba Alimentacién Burbujeo | Circulacién | Carb6n | Gas
en hacia abajo
Contracorriente | perpendicular al
gas
Conversion de Fkkk Hhx Hk [p— r—— ok
carbén
Eficiencia térmica falalalaled Akkk Hkok r— o e
Facilidad de * * *kk o [r—— [EI——
arranque
Facilidad de ** *x *kkk *kkk Kkkkk | Kkkkk
control
Facilidad de kol HxKk ok *k * *
manejo
Potencial de Fxx * dkk KkkKk [ Jr—
escalado
Costo de KkkAK [ >k *x * *
seguridad
Contenido de * Heokkekok ok Heek o s
alquitranes
Mezclado * * o [ o [~

*pobre, **regular, ***pueno, ****muy bueno,*****excelente

Se observa que los reactores mas eficientes y con mayor conversion son de gas hacia arriba

y circulacién, mientras que los reactores de lecho fluidizado presentan un mejor mezclado

y mejor control.

2.3

Temperaturas de reaccion.

La temperatura de reaccion es la variable de operacion mas importante en la produccion de

hidrdgeno mediante la gasificacion de biomasa con vapor de agua. El efecto de la

temperatura sobre la produccion de hidrogeno ha sido estudiado por muchos grupos de

investigacion en los cuales las temperaturas de reaccion se encuentran en el rango de los
600°C a 1000°C [12,16,21,29].
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El incremento de la temperatura aumenta el calor entre las particulas que conforman a la
biomasa, esto genera un rompimiento efectivo de las particulas que permite que procedan
las reacciones de gasificacion y se completen. Ademas, el abastecimiento de calor durante
la reaccion favorece la produccion de hidrégeno debido a que las reacciones involucradas
son endotérmicas. El incremento de la temperatura también tiene un efecto en la
distribucion de las composiciones de los gases generados y de las cantidades de residuo de
carbon generado. He et al., [30] confirmé que el incremento en la temperatura contribuye
en una mejor descomposicion de los residuos de carbon y alquitranes. Li et al., [29]
concluyeron que la temperatura es el factor mas importante en el proceso de gasificacion,
contribuyendo a una mayor produccion de hidrégeno y eficiencia de gas de sintesis. Inayat
etal., [31] observaron en sus experimentos una disminucién de la concentracion de metano
y CO2 con el incremento de la temperatura desde los 500°C hasta 1000 °C. Aunque las
temperaturas altas favorecen la produccion de hidrégeno es mandatorio disefiar nuevos
catalizadores que permitan disminuir la temperatura de operacion debido a que

temperaturas elevadas corroen el equipo, aumentan el costo energético, etc.

2.4 Relacion vapor de agua/biomasa

De igual forma que la temperatura de reaccién, la relacion vapor de agua/biomasa (S/B)
tiene una fuerte influencia en la composicion de los productos y la energia suministrada.
Algunos trabajos de investigacion hacen énfasis sobre el efecto de esta variable [31,32]. A
valores bajos de S/B, se favorece la formacion de carbon sélido y metano, mientras que a
mayor relacion S/B, se favorecen las reacciones de reformando. Cuando S/B es mayor que
uno, esto es, se suministra una mayor cantidad de vapor que de biomasa, las cantidades de
carbén solido y metano se reducen considerablemente, mientras que el hidrégeno y CO-
incrementan de forma continua. Por otro lado, el CO se reduce por medio de las reacciones
de WGS vy reformado de hidrocarburos promovidas por el vapor. Se reportd que el
incremento de vapor promueve las reacciones de WGS y reformado de hidrocarburos [31].
De esta forma para producir H> se recomienda operar el reactor a relaciones S/B mayores
a la unidad mientras que si se pretende obtener carbono sélido se recomienda operar a

relaciones S/B menores a la unidad.
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2.5 Catalizador

La gasificacion catalitica de biomasa con vapor es una alternativa atractiva y efectiva para
la produccion directa de gas de sintesis, debido a que el uso de catalizadores influye en la
composicion del gas producido y en la remocion de alquitranes a temperaturas de operacion

mas bajas.

Por esta razon, muchos estudios cientificos se han enfocado en el desarrollo de un
catalizador estable con una alta actividad para este tipo de procesos. Materiales cataliticos
empleados directamente en el gasificador se clasifican como catalizadores primarios,
mientras que los catalizadores que se encargan del rompimiento de los alquitranes en una
segunda etapa son los catalizadores secundarios [33]. Los catalizadores primarios, tales
como dolomita, olivino y Ni/Al.Oz, tiene como objetivo minimizar los alquitranes e
incrementar la produccion de hidrogeno y CO. También se puede tener un proceso
alternativo para incrementar la produccién de hidrégeno, donde los gases de producto
reaccionan con un segundo catalizador. Esta configuracion implica el tener una etapa
adicional en el proceso aguas abajo. Materiales como dolomita y niquel se han empleado

como catalizadores secundarios [34].

Esencialmente, existen dos tipos de catalizadores para la gasificacion de biomasa:
minerales y sintéticos. Dentro de los catalizadores minerales se encuentran la dolomita,
olivino, metales alcalinos y alcalinotérreos, mientras que los catalizadores sintéticos son a

base de metales de transicion.

Tabla 5. Clasificacion de los catalizadores

Catalizadores

Minerales Dolomita y olivino. Oxidos ferrosos y minerales
de arcilla.

Sintéticos Metales alcalinotérreos Metales de transicion basados
en Ni.

A continuacion, se presenta una revision del estado del arte referente a los catalizadores

mas utilizados.
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2.5.1  Grupo de catalizadores minerales

Dentro de este grupo se tienen a la dolomita, la cual contiene compuestos de magnesio y
calcio (MgCO3, CaCOs). La composicion quimica de este tipo de mineral depende de la
fuente de extraccion y su composicion tipica se presenta en la Tabla 6. Su versatilidad
como un catalizador primario y/o secundario son algunas ventajas que tiene este tipo de
material [35].

Tabla 6. Composicion de la dolomita.

Componentes Composicién (p/p)
CaO 30-35 %
MgO 15-21 %
CO: 40-45 %
SiO 1%
Otros minerales Fe2Os y Als 1-4 %

La composicién de la dolomita tiene un papel muy importante en la eficiencia de reduccion
de los alquitranes. Se ha investigado la gasificacion de biomasa de madera [36] a diferentes
temperaturas en un rango de 800 — 900 °C usando diferentes tipos de dolomita, las cuales
tienen como diferencia la composicion de Fe>Ogz, los resultados muestran una mayor
eficiencia de 44.5 con respecto al valor estequiométrico y un valor de 130.9 g de Ho/kg de
biomasa el catalizador que tiene una composicién mayor de Fe203 0.20 % p/p.

El efecto de la dolomita en produccion de gas hidrogeno fue estudiada por Aznar [37],
quienes observaron que mejoraba la reaccion de reformado con vapor incrementando el
contenido de hidrégeno en los productos y reduciendo el volumen de CO. La dolomita
puede ser utilizada como un adsorbente del CO», disminuyendo la cantidad de COy, el tipo

de reactor utilizado fue de lecho fijo con una altura de 4.1 cm.

Florin et al., [38] estudiaron la temperatura de calcinacion de diferentes carbonatos de
metales, concluyendo que el CaCOs es mas eficiente, ya que a altas temperaturas de
calcinacion de 1073 K se produce CaO, el cual actia como un adsorbente, particularmente
en el proceso de adsorcion in situ. La principal ventaja de este tipo de catalizador que son
compuestos que se pueden obtener de diferentes tipos de minerales. La méaxima

concentracion de Ha reportada sin el uso de CaO (sin la captura de CO>) fue del rango de
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50 % v/v, mientras que cuando se empled CaO la concentracion de Hz incremento hasta un

porcentaje en volumen de 80 %.

Recientemente se han realizado algunos estudios sobre la actividad catalitica de olivino y
dolomita para la eliminacion de alquitranes y se han usado catalizadores minerales y
calcinados en un reactor de lecho fijo [36], observando que los catalizadores con mayor
desempefio fueron los calcinados en comparacion con minerales no tratados. Ademas de
que Devi et al., report6 en el caso del olivino no tratado térmicamente, la conversion de los

alquitranes aumentd cuando se alcanzaron temperaturas de 800 a 900°C.

Algunas investigaciones se han desarrollado con CaO como adsorbente de CO; en
gasificacion, Ammar et al., propuso un modelo cinético de la gasificacién con vapor de
residuos de frutas, observando una reduccion en el % vol. del CO> y alcanzando un 72%
vol. de hidrégeno [39].

Aunque dolomita permite la adsorcion de la biomasa, como agente catalitico tiene diversos
problemas de estabilidad y de deformacién a altas temperaturas en condiciones de lecho
fluidizado [37], debido a que presenta rupturas y pérdida de fuerza mecéanica con el tiempo
y no se puede utilizar en un proceso continuo. Este fenémeno afecta el desempefio de la
gasificacion fluidizada con vapor. Ademas de que varios estudios reportan la perdida de

actividad catalitica debido a la deposicion de carbono [40].

Por lo anterior, el uso de catalizadores minerales permite gasificar diversas biomasas
obteniendo porcentajes o volumenes de hidrogeno en el rango de 40-50 % vi/v.
Generalmente se han usado de lecho fijo y un gran problema es temperatura de operacién
de estas unidades es el rango alto de temperatura de 900-1200°C, siendo este una de las
principales desventajas. Por lo cual es necesario disefiar nuevos catalizadores que mejoren
la selectividad hacia hidrogeno, que mejoren la relacion H2/CO en el gas de sintesis y
reduzcan las temperaturas de operacion y eliminen en lo posible la formacion de alquitranes
e impidan en lo posible la deposicién de carbono en el catalizador. En la literatura no se
reportan modelos cinéticos o termodinamicos para describir el comportamiento de la

gasificacion usando este tipo de catalizadores.
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252 Catalizadores alcalinos.

Los catalizadores basados en metales alcalinos tales como sodio, potasio litio, rubidio,
cesio y otros elementos monovalentes son considerados muy eficientes en la diminucion
de alquitranes y ademéas mejoran la calidad del gas producido [41-44]. Se puede usar
mezclando el metal directamente con la biomasa o0 en otros casos impregnandolo en un

soporte catalitico.

La presencia de metales alcalinos contenidos en la biomasa de alimentacion incrementa la
reactividad de la gasificacion ademas de favorecer la gasificacion del carbono y las
reacciones con CO; [44-46]. Hauserman et. al [47], utilizaron un catalizador con metales
alcalinos, para la gasificacion de madera y carbédn. Dicho catalizador era a base de cenizas
de madera, las cuales tenian una composicion en peso de 44.3% CaO, 15% MgO y 14.5%
K203y el gas producto tenia una alta composicién de Hz y CHa.

Por otra parte, Lee et. al [48] encontraron que al adicionar NaxCOz mientras se emplea
niquel como catalizador incrementa la formacién de gas permanentes, que dependen del
tipo de metal alcalino empleado siendo el sodio el mas activo, teniendo un porcentaje de
conversion de biomasa a gas del 54 % y con las fracciones molares de Hz, CO y CO- de
0.28,0.46 y 0.25.

Los metales alcalinos tienen un impacto significativo durante la primera etapa de la
gasificacion, formando un carbon reactivo que incrementa la gasificacion. La ventaja que
presentan este tipo de catalizadores es que resuelven el problema de la recuperacién de
cenizas y la eliminacion de los alquitranes en el producto de la gasificacion. Sin embargo,
la mayor desventaja en el uso directo de metales alcalinos, es la dificultad que presentan
en la recuperacion del catalizador, incrementan el contenido de carbén después de la

gasificacion y la eliminacion de las cenizas [35].

2.5.3 Catalizadores a base de niquel

Los catalizadores de Niquel se emplean tanto en el sector de la investigacion y en el sector
industrial de la gasificacion, es el metal mas importante para realizar gasificacion y ha sido

usado por muchos grupos de investigacion [26,27,49]. EI Ni como catalizador favorece la
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produccién de hidrogeno y del mondxido de carbono a altas temperaturas por encima de

1013 K, mientras que a bajas temperaturas incrementa la formacién de metano [50].

La reduccion de alquitranes es una de las caracteristicas mas prominentes de los
catalizadores de niquel. Catalizadores comerciales que contienen 12- 14 % p/p de Ni
soportado en Mg/Al>Oz, han sido usados en un rango de temperatura desde 790 a 820 °C,
teniendo un desempefio excelente en la reduccién de alquitranes, alcanzando valores tan
bajos como 4 mg/m3, mientras que el metano disminuy6 hasta en 0.5 % v/v. De acuerdo
con Aznar et al., bajo condiciones de gasificacion, el catalizador de niquel es més activo
para reacciones de reformado de hidrocarburos pesados, que para el reformado con vapor

de hidrocarburos ligeros [37].

Cuando se emplean catalizadores de Niquel, ocurren diversos mecanismos de
desactivacion: 1) formacion de coque, 2) sinterizacién de particulas de Ni y 3)
envenenamiento por sulfuros, cloro y metales alcalinos. ElI cogue ocasiona una
desactivacion rapida del catalizador, es un subproducto inherente en el proceso de
reformado con vapor. Los alquitranes y algunos hidrocarburos ligeros e insaturados
producen depdsitos de carbono sobre la superficie del catalizador, y se bloquean los poros

del material, resultando en una pérdida de la actividad catalitica.

Un escenario ideal seria que el coque se depositara y se desprendiera por combustion de la
superficie del catalizador a la misma velocidad y de esta forma la superficie siempre estaria
limpia y no perderia su actividad catalitica. Sin embargo, el desprendimiento del coque por
combustion forma Oxidos metélicos, los cuales también tienen un efecto sobre el

catalizador ocasionando una vida muy limitada del catalizador.

Los catalizadores de Ni se han desarrollado con diversos componentes: 1) metal activo
(Ni), 2) dopante y/o promotor y 3) fase soporte. Generalmente una cantidad grande de Ni
permite una relacion alta de H2/CO y una diminucion de los alquitranes. Diversos autores
como Bartholomew et al., [51], también mencionan que la cantidad de Ni en el catalizador
afecta de forma significativa la desactivacion por el coque. Por lo que se sugiere trabajar
con bajas concentraciones del metal, resultando en una interaccion més fuerte con la fase

del soporte y una alta dispersion.
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La fase del soporte da al catalizador fuerza mecanica y proteccion contra las severas
condiciones como el desgaste y el calor. Materiales basados en Alimina son considerados
los soportes primarios para gran parte de catalizadores de reformado [52-56]. Gadalla y
Bower et al., [57], investigaron el desempefio de a Al2O3 y v Al,O3 como soportes de Ni
para el reformado de metano con CO». Mostraron que los catalizadores con soporte aAl2O3
tienen una menor conversion de metano y menor area superficial que los catalizadores
soportados con yAl20s. En este sentido se han reportado muchos trabajos empleando como
componente activo al Ni y como soporte y Alimina [54,58-60]. Los soportes cataliticos
pueden ser seleccionados de acuerdo con los diferentes tipos de hidrocarburos y
temperaturas de reaccion. Para reacciones con temperaturas relativamente bajas (273 - 573
°C), se sugiere emplear vy, 6, y n Al.Oz. Sin embargo, soportes con alta estabilidad como
v Al203y CaAl12019, SON usados en reacciones a altas temperaturas (673-973 °C) [61]. En
la Tabla 7 se muestran catalizadores con diferentes promotores, método de sintesis y

temperatura a la cual se llevo acabo la gasificacion por vapor de biomasa.

Tabla 7. Comparacion de diferentes tipos de catalizadores en el reformado de biomasa.

Catalizador Ni Promotor Meétodo de Temperatura | Conversion | Ref.
(% p/p) (% p/p) sintesis de reaccion basada en C
CO). (%)
Ni/CeO2-Al203 4 0 Humedad 550-650 65-82 [62]
incipiente
Ni-Pt/CeO,- 4 0.1 70-82
Al;Os
Ni-Pd/CeO,- 4 0.1 67-83
Al;Os
Ni-Rh/CeO,- 4 0.1 70-82
Al;Os
Ni-Ru/CeO,- 4 0.5 70-80
Al,O3
Pt-Ni/dolomita 15 1 Precipitacion e 800 79.19 [63]
impregnacion
Fe-Ni/dolomita 15 1 49.53
Co-Ni/dolomita 15 1 Coprecipitacion 54
Co-Ni/Al,O3 12 0.72 550 54-88 [50]
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Algunos otros promotores se han estudiado para aumentar la actividad catalitica, y la
resistencia a la formacion del cogue y estabilidad. Metales tales como Mn, La, Ce, metales
alcalinos (Na, K) y metales alcalinotérreos (Mg, Ca, Sr), han presentado ser promotores
efectivos [36—40]. El Mn, en especial muestra un alto potencial redox, y mejora la actividad

catalitica y resistencia al coque.

2.6 Desactivacion del catalizador

Empleando catalizadores de Ni y las configuraciones de reactores mencionados, se puede
alcanzar una conversion completa de hidrocarburos y altos rendimientos de Hz, por
ejemplo, aproximadamente el 85% del maximo estequiométrico en el caso de la
reformacion de bio-aceite con vapor hasta aproximadamente 800 °C [67]. Sin embargo, el
catalizador en este tipo de reacciones sufre una desactivacion rapida y severa por medio
de una serie de fendmenos fisico-quimicos, incluyendo la sinterizacion de metales, la
oxidacion de fases metalicas, la degradacion térmica del soporte y, mas notoriamente, la
deposicion de coque [10]. La importancia de cada causa de desactivacion depende de la

composicién y estructura del catalizador y de las condiciones de operacion.

2.6.1 Sinterizacion del metal

La sinterizacion del metal activo en el catalizador es un fenémeno fisico causado por el
exceso de temperatura en el que se produce el crecimiento de las particulas metélicas de la
superficie, lo que conduce a la pérdida de superficie activa [68,69]. Un incremento en el
tamafo del cristal del metal disminuye la actividad por gramo del catalizador, dejando

menos sitios activos accesibles.

La sinterizacion tiene lugar por encima de la temperatura de Tamman (la mitad de la
temperatura del punto de fusion del metal), por encima de la cual los &tomos de metal
empiezan a mostrar movilidad [70,71]. EI Ni siendo uno de los metales con mejor
desempefio como catalizador en la gasificacion con vapor, tiene una temperatura de
Tamman de 600°C, por lo cual muestra sinterizado en condiciones por encima de 650 °C
[184]. Los metales con mayor resistencia al sinterizado son los metales nobles con altas
temperaturas Tamman (Ru, 1089°C; Rh, 856°C; Pt, 741°C; Pd, 641°C), por lo cual es

interesante el uso de estos metales como promotores para evitar el fendmeno de sinterizado.
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Ademas, otros de los factores que favorece a la sinterizacion son la baja dispersion del
metal en el soporte, esto es particulas de metal casi aglomeradas y una debil interaccion

entre el metal-soporte [10].

Por lo tanto, es de gran importancia tener en cuenta el uso de promotores con una alta
resistencia al sinterizado (altas temperaturas de Tamman), tener una gran dispersion del
metal que permita tener mas sitios activos accesibles para la reaccion, contar con un metal
y soporte donde exista una interaccion fuerte entre ellos y finalmente no superar las
temperaturas de Tamman de los metales, todo esto para evitar la sinterizacion de la fase

activa del catalizador.

2.6.2 Envejecimiento del soporte

Ademés de la sinterizacion del metal, la degradacion debida al calentamiento o el
envejecimiento del catalizador también puede conducir a una pérdida de &rea de soporte
por (i) sinterizacion del soporte, favoreciendo la sinterizacion del metal y cambiando la
interaccion metal-soporte, (ii) y/o el colapso de su estructura porosa, dificultando el acceso

de los reactantes a las particulas metalicas dentro de los poros [64].

Entre los soportes més estudiados y/o utilizados en los catalizadores que participan en las
reacciones de reformado (Al.O3, MgO, MgAl.04, SiO2, ZrOz y TiO2, entre otros), se ha
reportado que y Al203 'y SiO2 son los mas estables desde el punto de vista térmico en las

atmosferas oxidantes [68].

La degradacion del soporte se debe a las trasformaciones de las fases durante el
calentamiento, en el caso del Al,Oz, cuya variedad de fase incluye y-Al>O3 (formada en
300-450 °C), 6- Al203 (ca. 850 °C), 6- Al>03 (ca. 1000 °C) y a- Al203 (1125 °C), con un
dréstico descenso de la superficie de 400 m?/g (yAl203) a 1 m?/g 1 (a-Al.03). Por lo tanto,
la temperatura de calcinacién del soporte durante la sintesis desempefia un papel crucial en

su posterior rendimiento de reformado y resistencia a la degradacion [72].
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2.6.3  Deposicion de coque

El ensuciamiento por coque es la deposicion fisica de especies carbonosas no deseadas del
fluido en la superficie del catalizador, que conduce a la pérdida de actividad debido al
blogueo de sitios activos y/o poros [71]. En procesos cataliticos con hidrocarburos como
materia prima, la inevitable deposicion de coque y por lo tanto la desactivacion del
catalizador tiene lugar por medio de varios mecanismos, como se muestra en la Figura 4
(i) quimisorcion de una capa (formacion de carburo) o la fisisorcion en multicapas
obstaculizando el acceso a los sitios activos; ii) cobertura total (encapsulacion) del sitio
activo haciéndolo inaccesible a los reactivos (como el ChHmOx 0 el vapor, en el caso de la
reformado con vapor); iii) El taponamiento de los microporos y/o mesoporos del
catalizador, bloqueando el acceso a sitios activos en los poros internos; iv) los cambios y/o
la desintegracion de la estructura del catalizador y el taponamiento del catalizador y

finalmente el crecimiento del coque.

C ==y Fisorcion

HO R ST ) ( -Qu:m:soruon

Degradacion

Figura 4. Mecanismos de deposicidn de coque: (i) quimisorcion o fisorcion, (ii)

cobertura total, (iii) taponamiento de poros, (iv) crecimiento masivo del coque.

Se pueden formar tres tipos de carbono en los catalizadores, (i) carburo adsorbido, aislado
y de superficie; ii) carburo interno, con la penetracion del carbono absorbido sobre el
catalizador; iii) islas de grafito, que cubren la superficie del catalizador teniendo como
resultado la desactivacion del catalizador. Si se tiene un ambiente rico en H, el carbono en

la superficie puede interactuar facilmente con el H para producir especies de CH (reaccion
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C + H), resultando en (1) la eliminacion de carbono de la superficie, 2) la inhibicion de la
difusion y acumulacién de especies de C en la superficie por la reaccion C + C, y (3) la

eliminacion de la penetracion del carbono en la masa para formar el carburo metélico.

Se han investigado diversas formas de minimizar o controlar la deposicion de coque, como
el cambio en la morfologia del metal Ni, disminuyendo su tamafio de particula [73,74],
cambiando el ambiente quimico del Ni usando diferentes sintesis y diferentes etapas de
calcinacion/reduccion [75], o utilizando la incorporacion de otro tipo de metales como el
Co [76]. Por otro lado, se han hecho varios intentos para controlar la desactivacion del
catalizador a través de la modificacién del soporte, ya sea cambiando la porosidad o la
colocacion del metal en el soporte [77], o con el uso de otros soportes convencionales como
Zr0O3, SiO2, MgO, TiO2 o los no convencionales [78,79].

El aumento en la basicidad del soporte o en la diminucion de la acidez tiene un efecto en
la disminucién en la deposicién del coque. Ademés, Zhang y colaboradores 2018
calcularon las energias de activacion en los catalizadores de Co para la difusion, la
acumulacién, la hidrogenacion y la penetracion del carbono, usando la teoria funcional de
la densidad. Donde Pt, Ru y B fueron considerados como promotores. Sobre esta base, Pt
y Ru se identificaron como facilitadores de la hidrogenacion del carbono e inhibidores de

la difusion , la acumulacion y la penetracion del carbono [80].

Por lo tanto, la deposicion del coque es uno de los fendmenos fisicos mas importantes que
influye en la disminucion de la actividad de los catalizadores durante las reacciones de
gasificacion de biomasa. Para disminuir este fendmeno es necesario sintetizar catalizadores
con una alta dispersion del metal activo (Ni), usar promotores como los metales nobles
(Ru) en los cuales el carbono tiene una baja solubilidad y disminuir la acidez total del
catalizador.

2.7 Promotores
Los promotores son sustancias que se agregan a un catalizador para mejorar su rendimiento
en una reaccion quimica. Algunos promotores interactan con los componentes activos de
los catalizadores, causando cambios en las configuraciones electronicas o en las estructuras

cristalinas del componente activo del catalizador. Por ejemplo, varios 6xidos basicos como
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MgO, La>03z, CeO2 0 ZrO se usan comunmente para disminuir o neutralizar la naturaleza
acida de algunos soportes, como Al,Oz. La acidez del catalizador es uno de los factores
que favorecen las reacciones de descomposicion y polimerizacién de CHyx formando una
capa de carbono no deseada en reacciones de reformado, produciendo méas coque y menos
H> [67,81]. Los metales alcalinos y alcalinotérreos (K, Ca, Mg) han sido reportados como
promotores, incrementando la conversion de la reaccion de WGS vy la resistencia al

sinterizado de catalizadores basados en Ni [82].

Los metales nobles también se pueden emplear como promotores, debido a que son
altamente activos para reacciones de reformado con vapor o la reaccién de reformado en
seco del metano y son mas resistentes a la formacion de carbono sobre la superficie en
especial el Pt, Rh y Ru [83-87]. La alta actividad del Rh y Ru se demostré teéricamente
mediante célculos de primeros principios, donde el Ru tuvo la mayor actividad en
comparacion con el Ni, Pd, Pt con el mismo tamafio de particulas y dispersion [88].
Catalizadores a base de Ni promovidos con metales como Ru, Rh y Pt, aumentan la
actividad del catalizador y estos catalizadores presentan un mayor estabilidad contra la
formacion del carbono con respecto a catalizadores de Ni si promotor [89].

Se ha reportado el Ru (2% p/p Ru/a. Al203) como fase activa en comparacion con un
catalizador de Ni (12% p/p Ni/ow Al2O3), en el reformado de tolueno como compuesto
modelo de alquitran en un reactor de lecho fijo a escala laboratorio, variando las
temperaturas de 400 a 800 °C, obteniendo una mayor conversion del tolueno a una
temperatura de 800 °C, una mayor produccion de Hz (20 moles/g Tolueno) y una alta
estabilidad en la conversion durante 100 h con el catalizador de Ru. Ademas, el catalizador
de Ni reportd una cantidad significante de grafito en la superficie, mientras que el

catalizador de Ru produjo una minima cantidad de carbono [90].

Por otro lado, catalizadores bimetalicos Ni-Ru (15%-1% p/p) soportados sobre y Al2Os
presentaron mayor estabilidad que los catalizadores mono-metalicos de Ni o Ru en el
reformado de queroseno, resultando en una produccion minima de metano y coque con el
catalizador bimetalico, con una fraccion molar de H. de 0.86. Ademas, la incorporacion de
Ru en el catalizador de Ni mejoro la reducibilidad del oxido de niquel [91].
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El Ru como promotor resulta muy prometedor debido a que aumenta la reducibilidad y la
dispersion del Ni, tiene una gran estabilidad debido a su elevada temperatura de Tamman
(superior a 1000 °C), resistencia a la formacion de coque sobre la superficie. Ademas de
ser activo durante la reaccion, rompe el enlace C-C y finalmente puede mejorar la

descomposicion de moléculas pequefias de alquitranes.

2.8 Grupo de trabajo CREC-UAZ

El grupo de investigacion de la Universidad de Western Ontario, Canada [92], han
desarrollado catalizadores a base de Ni/ Al2Os, desarrollando modelos termodinamicos,
empleando glucosa como biomasa, comparando datos experimentales con las predicciones
del modelo termodindmico propuestos. Este modelo establece el efecto de la composicién
de la biomasa, temperatura, y vapor sobre las fracciones molares de los productos. Usando
glucosa como compuesto modelo de biomasa, se determinaron temperaturas optimas de
gasificacion de 700 °C y relacion vapor biomasa en el rango de 0.5 - 0.7 g/g y 30 s de
reaccion para estar cercanos al equilibrio quimico. Ademas, Salaices et al., 2011,
propusieron un esquema de reacciones y un modelo cinético, usando una velocidad de
reaccion como resultado de la adicion algebraica de las reacciones dominantes. Se
desacoplaron en el modelo los pardmetros fisicos y cinéticos determinando de manera

independiente las constantes de adsorcion de los compuestos.

Jahirul Mazumder et al., 2014 han estudiado la gasificacion de glucosa y una molécula
modelo de lignina (2-methoxy-4-methylphenol), empleando catalizadores de Ni/y Al2Oz y
modificados con La20s, utilizando como promotor. Caracterizando los catalizadores por
BET, XRD, TPR, TPO y FTIR, estableciendo el efecto de la basicidad-acidez del La;Os
usado. Los resultados mostraron que el incremento de La,O3 hasta un 5 % p/p aumento el
area superficial y la capacidad de adsorcién de CO>, asi como la reduccidn de la acidez del
soporte. Los resultados de XRD revelaron la formacion de compuestos indeseables LaAlO3
sobre el catalizador de 10 % p/p Ni/ La,O3. Ademas de que el 10 % p/p La2O favorece la
formacion de cristales largos del Ni los cuales favorecen la deposicion de coque. Por otra
parte, se desarrollaron catalizadores de Ni soportados sobre Sasol y Alumina, los cuales

presentaron una mayor area superficial y mayor dispersion del Ni, con una mejor capacidad
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de adsorcion de CO> que los catalizadores anteriores. Observando que el catalizador con 5
% en peso de La,O3 mejora adicionalmente las propiedades estructurales y reactivas del
catalizador Ni/ Sasol p Alimina. Obteniendo resultados prometedores con el catalizador
20 % Ni 5% La»xOs- Sasol y Alimina, en la gasificacion de glucosa y 2-metoxi-4-
metilfenol, con una conversion a gas de sintesis del 95 % y 81% respectivamente y una
temperatura de 650 °C. Desarrollando asi un estudio de diferentes relaciones de
vapor/biomasa, temperaturay tiempos de reaccion. Teniendo como productos Hz, CO, CO>

y CHg, con eficiencias cercanas al equilibrio quimico [12,93].

Bastos et al., 2018, reportaron el uso de CO2 como agente gasificante durante gasificacion
con vapor de la molécula modelo 2-metoxi-4-metilfenol. Se demostré que el vapor de agua
y CO2 como agentes gasificantes reducen significativamente la formacion de alquitranes
(15 % p/p) y aumentando la conversion de carbono a gas de sintesis, el tipo de catalizador
empleado fue 20 % Ni-5 %CeO2/y-Al.Oz . Ademas, también se reportd la gasificacion con
vapor y CO2 de tres diferentes biomasas sélidas (Broza, Bark, pellets de madera) donde se
disminuy¢ la cantidad de alquitranes, favoreciendo las reacciones de gasificacion de
carbono y el reformado en seco de los hidrocarburos [94].

El equipo de Zacatecas Gonzales Castafieda et al., 2019, Cruz Reyes 2018, Gomez Gallardo
2019 y Garcia Elias 2018, Orozco Salazar 2017, sintetizaron los siguientes catalizadores
usando el método de humedad incipiente: 5 % p/p Ni/y Alimina, y a este material,
manteniendo fijo el porcentaje de Ni se le agrego el precursor Lantano con el 0.5 %, 1.0
%, 2.0 %, para obtener los catalizadores: 5% Ni-0.5% La/y Al.O3, 5% Ni-1.0% La/y Al>O3
y 5% Ni-2.0% La/y Al,O3. También se sintetizaron catalizadores con 5.0 % Ni/ y Al2Os
agregandole el precursor Cerio en los porcentajes en peso de 0.5 %, 1.0 % y 2.0 %, y se
obtuvieron los siguientes catalizadores: 5% Ni-0.5% Ce/y Al.O3, 5% Ni-1.0% Ce/y Al2O3
y 5% Ni-2.0% Cely Al20s. ElI pH ha sido otra variable durante la sintesis de estos
catalizadores, pues se hicieron con valores de pH=1.0 %y 4.0 %. Todos estos catalizadores

fueron caracterizados usando absorcion atdbmica, XRD, TPR, TPD y quimisorcion de Ho.

En sintesis, el grupo CREC-UAZ ha hecho una importante contribucion el estudio de la

gasificacion de diferentes compuestos modelo de biomasa solidas y liquidas, que ha
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sintetizado catalizadores novedosos de Ni con diferentes promotores soportados en
diferentes aluminas, usando un reactor prototipo llamado CREC-Riser Simulator
especializado para estudios fundamentales. De esta forma se ha avanzado en la propuesta
de modelos termodindmicos y cinéticos y en la estimacion de parametros fisicos y cinéticos

(constantes adsorcion, energias de activacion).

Basados en lo anterior se propone el estudio de gasificacion de biomasa empleando la
molécula modelo 2-metoxi-4-metilfenol, usando catalizadores a base de Ni/y-Al2O3
modificados con Ru como promotor, para aumentar el rendimiento de H> en el gas de
sintesis, minimizar las pérdidas de actividad catalitica por deposicion de coque, y eliminar
al méaximo la cantidad de alquitranes que se presenten. Ademas, evaluar el desempefio de
estos catalizadores en diferentes condiciones de operacion (carga de catalizador en el
reactor, temperatura, relacién S/B y tiempos de reaccion). Estos resultados experimentales
fueron comparados con aquellos del modelo termodindmico propuesto y calcular
parametros cinéticos de las reacciones mediante un modelo cinético de suma de reacciones

dominantes.
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2.9 Hipotesis

Modificando al catalizador de 5 % p/p Ni/yAl.O3 con Rutenio (Ru) en el rango de 0.25 %
- 1.0 % p/p como promotor, se incrementara la fraccion mol de hidrégeno a valores
mayores de 0.50 y se reducira la cantidad de coque depositado sobre la superficie de yAl2O3
hasta un 50 % con respecto al obtenido con solo Ni, durante la gasificacion con vapor de
2-metoxi-4-metilfenol y sera posible proponer un modelo termodindmico y cinético para

interpretar los resultados.

2.10 Objetivo

Determinar la influencia del promotor Ru en el desempefio del catalizador 5 % Ni/yAl203
durante la gasificacion con vapor de 2-metoxi-4-metilfenol y la deposicion de coque, a
través de variar la carga del Ru, cantidad de catalizador, relacion vapor biomasa,
temperaturas de reaccion y tiempos de reaccion. Basados en el esquema de reacciones
proponer un modelo cinético y uno termodinamico que permitan calcular las constantes

cinéticas, las energias de activacion y las composiciones en equilibrio en la fase gaseosa.

2.11 Objetivos especificos

= Relacionar la actividad catalitica de los catalizadores sintetizados 5 % Ni- x % Ru
/yAl203 x= 0.25, 0.5 y 1 % con sus morfologias, caracteristicas estructurales y
superficiales, obtenidas de las caracterizaciones con XRD, SEM, BET, TPD, TPR

y Quimisorcion de Ha.

= Evaluar en el reactor CREC Riser Simulator los diferentes tipos de catalizadores
5 % Ni- X % Ru /yAl,03, x=0.25, 0.5y 1 %, en la gasificacion con vapor de 2-
metoxi-4-metilfenol, para producir gas de sintesis e identificar los productos
principales Hz, CO, CO2 y CHa, variando la temperatura de reaccién, relacion
vapor/biomasa, tiempo de reaccion y cantidad de catalizador y justificar el
desempefio del mejor catalizador y del conjunto de condiciones de operacion

Optimas.
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Evaluar la deposicidn de coque en los diferentes catalizadores preparados, mediante
el analisis de carbono organico total, después de la gasificacion con vapor de 2-
metoxi-4-metilfenol variando la temperatura de reaccion, relacion vapor/biomasa

y cantidad de catalizador.

Determinar las reacciones que se favorecen durante la gasificacion, con el uso de
los catalizadores Ni-Ru, y proponer un modelo termodindmico basado en las
constantes de equilibrio de las diferentes reacciones, que permita calcular la

composicion del gas producto y comparar con los datos experimentales.

Describir al sistema reaccionante y evaluar la actividad catalitica proponiendo un
modelo cinético basado en un esquema de reacciones donde se incluyan los
diversos compuestos Hz, CO, CO2, CHa y H20, durante la gasificacién con vapor

de 2-metoxi-4-metilfeno.

Estimar los parametros: constantes cinéticas de reaccion, energias de activacion y
factores pre-exponenciales por medio del modelo cinético de suma de reacciones
para describir los resultados experimentales a través de identificar pasos
controlantes y mecanismos alternativos de reaccion mediante el uso de

catalizadores.
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Capitulo 3

3  Metodologia Experimental

En este capitulo se describen los procedimientos para la sintesis, caracterizacion y
evaluacion de los catalizadores de Ni con Ru como promotor y soportados sobre yAl>Os3,
la experimentacion para la gasificacion con vapor de 2 metoxi-4-metilfenol usando el
reactor CREC Riser Simulator, deteccion y cuantificacion de los productos en un

cromatdgrafo de gases.

3.1 Sintesis de catalizadores

La técnica empleada para la preparacion de los diferentes catalizadores fue la impregnacion
himeda incipiente, utilizando yAl.Oz (Sasol Catalox SSCa5/200) como soporte y Ni como

metal activo con un porcentaje de 5 % p/p en cada uno de los catalizadores. Apéndice A.

En el caso de los catalizadores que contienen Ru como promotor se realizo la impregnacion
de manera semejante a la usada para los catalizadores con Ru. La diferencia ahora consiste
en usar una solucidn acuosa conteniendo Ni y Ru. El soporte se impregné por goteo
sucesivo. Como precursores de los metales se emplearon Ni(NO3), 6H>O (CAS 13,478-
00-7) y RuCls de Sigma Aldrich. La carga de Ru en el catalizador se vario desde 0 %, 0.25
%, 0.5 % y 1 % p/p. A continuacion se describen las principales etapas para la preparacion

de los catalizadores:

1) Secado del soporte. El soporte yAl.Oz se secO a una temperatura de 110 °C por 8 h.

2) Impregnacion sobre el soporte. En condiciones de vacio y agitacion constante se
colocaron 10 g de soporte YAl2O3 por 30 min para remover el gas atrapado en los
poros del soporte. Después se agregd por goteo la solucion precursora de los
metales Ni y Ru.

3) Secado de catalizador. Al término de la impregnacion, el catalizador se secé a
110°C para evaporar el exceso de agua presente en el catalizador.

4) Reduccion de las sales precursoras de los metales. En un reactor de cuarzo de lecho
fijo, Figura 5, se colocO 1 g de catalizador y se hizo pasar un flujo de Hz puro a

120 cm®/min. Se usa una rampa de calentamiento de 5°C/min desde temperatura
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ambiente hasta 480°C, manteniendo la temperatura durante 5 h. Despues, el
catalizador resultante se dejé enfriar hasta alcanzar temperatura ambiente.
Finalmente, antes de cada evaluacion del catalizador, este se reduce a la
temperatura de 600°C con un flujo de gas Ha/Ar (10%/90% v/v) a una presién de

20 psia por 20 min en el reactor CREC Riser Simulator.
Usando esta metodologia se sintetizaron los siguientes catalizadores, Tabla 8.

Tabla 8. Descripcién de catalizadores sintetizados por co-impregnacién himeda

incipiente.
Catalizador Fase activa Promotor Soporte
(p/p) (p/p)
Cat A 5 % Ni yAl203
CatB 5% Ni 0.25% Ru vAl203
CatC 5 % Ni 0.5%Ru YAl2O3
CatD 5 % Ni 1.0% Ru vAl203
CatE 5 % Ni 0.25% Ru-1.0 % Mg  yAl,03
CatF 5 % Ni 0.25% Ru-1.0% Ca yAl.O3
Cat G 5 % Ni 0.25% Ru-1.0 % Mn  yAl,O3
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Figura 5. Esquema de reactor de lecho fijo para reduccion de catalizadores con flujo
de H2[53].
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3.2 Caracterizacion de catalizadores

Las propiedades fisicas y quimicas de los catalizadores se evaluaron por diferentes técnicas
de caracterizacion, con la finalidad de conocer el tipo de interaccion entre el metal activo
(Ni), promotor (Ru), y soporte (y Al20s), determinar sitios acidos, area superficial,
morfologia de la superficie, etc. Esta informacion es esencial para asociarla con la actividad
del catalizador durante la reaccion de gasificacion con vapor en diferentes condiciones. A

continuacion, se describiran las técnicas de caracterizacion.

3.21 Fisisorcion de N2

Se determinaron el area superficial, el didmetro de poro y volumen de poro de los
catalizadores, a través de las isotermas de adsorcion-desorcion de N2 por la adsorcion de
N2 a 77 K, usando el equipo Micromeritics ASAP 2010 Analyzer. El pretratamiento de los
catalizadores consistio en desgasificar muestras en el rango de 0.1-0.2 g a 200 °C hasta
alcanzar una presion inferior de 5 mm Hg. Después, se construyeron las isotermas de

adsorcion-desorcion con N, en un rango de presiones relativas (P/Po) de 10° — 1.

3.2.2  Microscopia electronica de barrido (SEM)

Para conocer el tamafio de las particulas y porcentaje en peso de Ni presentes en dos
muestras seleccionadas de catalizadores se us6 microscopia electronica de barrido (SEM)
acoplada con analisis de espectroscopia de dispersion de energia de rayos X. Las muestras
de catalizador se depositaron en una pelicula conductiva de carbono y se analizaron en un

equipo FEI Helos Nanolab 600 con voltaje de aceleracion de 30 keV.

3.2.3 Difraccion de Rayos X (DRX)

Para identificar las estructuras cristalinas de los catalizadores a partir de patrones de

difraccion, se uso la técnica de difraccion de Rayos X, con el equipo Miniflex de Rigaku,
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utilizando radiacion de Cu Ko (A=0.15406 nm) filtrada con Ni. Las muestras fueron
escaneadas cada 0.02° de 20° a 90° con una constante de tiempo de escaneado de 2°/min.

Finalmente los patrones resultantes se compararon con base de datos de la literatura [95].

3.2.4  Reduccion a Temperatura Programada (TPR)

Se determind la cantidad de especies reducibles por la técnica de reduccion a temperatura
programada. Las muestras de catalizador se pretrataron con un flujo de N2, en un
equipo Micromeritics AutoChem 2920 (equipo que puede realizar las funciones de
TPR, TPO, TPD, isotermas de adsorcion-desorcion, etc), en un rango de 200-250
°C para remover cualquier tipo de gas atrapado en el catalizador. En seguida, la
muestra se enfria hasta temperatura ambiente y se somete a un flujo de gas
conteniendo 10% Hz/ 90% Ar a una velocidad de 50 ml/min y se aplica una rampa
de 10 °C/min hasta 950 °C. El sistema estd acoplado con una trampa fria que
contiene una mezcla de N2 e isopropanol, para remover el agua que puede
producirse durante las reacciones de reduccion de los elementos en el catalizador,
finalmente el gas Hao/Ar pasa por un detector de conductividad térmica (TCD)
donde se cuantifica la cantidad de hidrégeno consumida durante la reduccion del

catalizador.

3.2.5 Desorcion a temperatura programada (TPD)

La acidez del catalizador se determiné por la técnica de desorcion de NHz a temperatura
programada. Esta propiedad es relevante para predecir el comportamiento de los
catalizadores durante la gasificacién con vapor y el fendmeno de deposicion de coque. Los
perfiles TPD-NH3 se obtuvieron con el equipo Micromeritics AutoChem 2920, donde 100
mg de cada catalizador fueron pretratados con un flujo de 10% H2/90% Ar v/v a 600 °C
durante 20 min, para asegurarse que todos los elementos estan reducidos y después, la
muestra fue enfriada hasta 100°C con un flujo de 30 ml/min de gas He para purgar, luego
el gas fue cambiado a una mezcla de 5% NHz en He a 30 ml/min, durante 60 min para que
el NHs se adsorbiera sobre la superficie. Posteriormente, se cambi6 el gas por He a 30

ml/min para acarreo y se aumentd la temperatura de la muestra de 100 a 500°C, con una
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rampa de 10°C/min. Durante este periodo el NHs se desorbio y se cuantifico en el TCD, lo

cual permite medir la cantidad de sitios acidos de la superficie del catalizador.

3.2.6  Quimisorcion de hidrégeno

La dispersion del metal y el tamafio promedio del cristal de Ni se calcularon a partir de la
técnica de quimisorcion de hidrogeno. Primero, las muestras de los catalizadores se
redujeron quimicamente a 600 °C con una mezcla de gases 10 % H»/90% v/v Ar durante
20 min a un flujo 30 ml/min. Después, la muestra se enfrié a 100 °C con un flujo de Ar a
30 ml/min. Posteriormente, a 100 °C a la muestra se le inyectaron 20 pulsos consecutivos
de gas 10% H2/90 %Ar (1.0 ml) con 1.5 min de retraso entre cada inyeccion, hasta que se
alcanzo el punto de saturacién. Cada pulso inyectado produce una sefial pico medida en el
TCD, que corresponde a la cantidad de Hz quimicamente adsorbido sobre los sitios activos

del catalizador, X =X (N, j,—Ny, o), en umol de H./g de catalizador. Con esta

H, out

informacidn es posible calcular el porcentaje de metal disperso PD:

(Vs )(SF) -
PD =100[WJGMW

donde, PD es el porcentaje de metal disperso, Vs es el volumen adsorbido (cm® a
condiciones estandar de presion y temperatura, STP), SF factor estequiométrico
considerado como 1 debido a que se considera un sitio activo por cada molécula H:
adsorbida, SW el peso de la muestray GMW el peso molecular en g/g-mole del Niy 22414
corresponden al volumen en ml ocupado por un mol de gas a STP. Ademas, el tamafio del

cristal (dv) del metal se calcula por:

3.2
dv L
S,,PD

donde, ¢ representa la constante de forma de la particula, Vim el volumen de los 4&tomos del

metal y S, el area promedio de los atomos metalicos (nm?) expuestas.
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Los resultados de caracterizacion de los catalizadores que proporcionen estos equipos se
espera correlacionarlos con la actividad catalitica y de esta forma explicar la composicion

del gas producto, la mayor produccion de Hzy deposicion de coque.
3.3 Gasificacion con vapor en el reactor CREC Riser
Simulator

3.31 Reactor CREC Riser Simulator

El reactor CREC Riser Simulator es un equipo a escala de banco con un volumen de 53
cm?®, especialmente disefiado para la evaluacion del catalizador bajo las condiciones de

operacion de un reactor de lecho fluidizado de circulacion industrial, Figura 6.
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Figura 6. Diagrama a detalle del reactor CREC Riser Simulator [96] .

El reactor consiste en dos carcasas, superior e inferior, en cuyo interior se encuentra la
cesta que contiene al catalizador. Cuenta con un impulsor para generar un patrén de flujo
que permita fluidizar el catalizador dentro de la cesta, asi como para mezclar los gases
dentro del reactor. Contiene una serie de puertos que permiten la inyeccion de la biomasa
en estado liquido y el muestreo de los productos generados en la caja de vacio (1098.8 cm?®)

para inyeccion manual al cromatédgrafo, Figura 7. Ademas, tiene una serie de valvulas
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acopladas a un cromatografo de gases permitiendo el muestreo de los gases generados

durante la reaccion para su analisis en inyeccion en linea.

3

|< m‘ ]
HayeSep D

Figura 7. Diagrama esquematico del Reactor CREC Riser Simulator y accesorios [97].

Por otro lado, el reactor cuenta con un temporizador, dos transductores de presion (Omega
DP). El temporizador es usado para seleccionar el tiempo de reaccion para cada
experimento, el cual comienza con la inyeccion manual de los reactivos, y cuando finaliza
los gases producto se evacuan del reactor hacia la caja de vacio. El proceso de evacuacion
es debido por la diferencia de presiones entre el reactor y la caja de vacio. la Figura 8
muestra los perfiles de presion del reactor y la caja de vacio durante los experimentos a

diferentes temperaturas.
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Figura 8. Perfil de presiones del reactor y caja de vacio durante la gasificacion con
vapor 2-metoxi-4metilfenol a diferentes temperaturas (S/B=1.5 g/g, tiempo de
reaccion= 20 s).

Los dos transductores de presion monitorean las presiones del reactor y la caja de vacio
durante los experimentos, y la presién del reactor durante la evacuacion. Los dos
transductores permiten la recopilacion de datos de presion. Los controladores de
temperatura Omega 400 KC permiten fijar las temperaturas de reaccion empleando

termopares tipo K.

En sintesis, el reactor CREC Riser Simulator es un prototipo para realizar experimentos de
gasificacion entre otras cosas, permite la inyeccion instantanea de los reactivos, lleva a
cabo las reacciones cataliticas bajo condiciones controladas (temperatura, presion inicial,
tiempo de reaccion y velocidad de fluidizacion), rapida evacuacién de los productos vy el

analisis en linea de los productos por medio de cromatografia de gases.

De esta forma, es posible estudiar la adsorcion de compuestos y sus reacciones quimicas

permitiendo establecer esquemas de reaccion, proponer modelos cinéticos y disponer de
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herramientas fundamentales para proponer criterios de escalamiento apoyados en

conocimientos cientificos.

3.3.2 Compuesto modelo de biomasa

Como se menciono en el capitulo 2, la lignina es uno de los compuestos principales de la
biomasa y contribuye a la formacion de alquitranes durante la gasificacion de la biomasa.
La Figura 9, muestra la molécula de la lignina y a su mondémero 2-metoxi-4-metilfenol

(2M4MP) la cual fue seleccionada como molécula modelo para la gasificacién con vapor.
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Figura 9. Esquema de las moléculas lignina y 2-metoxi-4-metilfenol.

La molécula de 2-metoxi-4-metilfenol su punto de ebullicién es de 210 °C, pertenece a los
grupos del fenol y metilbenceno [98], es una molécula muy estable por su anillo aromatico.

Se uso ademas al tolueno como compuesto modelo de alquitran.

3.3.3 Procedimiento experimental

Los catalizadores de Ni soportados en y Al2Ozy promovidos con Ru, Tabla 8, se evaluaron
en el reactor CREC Riser Simulator, empleando la molécula 2M4MP, a diferentes
condiciones: carga de catalizador (Cat/2M4MP= 2.63, 5.26 y 7.89 g/g), temperatura de
reaccién 550 °C, 600 °C y 650 °C, relacion vapor y 2M4MP (S/2M4MP= 0.5, 1.0y 1.5
g/g) y tiempos de reaccion (10s, 15s, 20 s, 30 s y 40 s). De esta forma se determin0 el
efecto del Ru en el proceso de gasificacion.
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Se realizaron experimentos a 600°C, S/2M4MP=1.5 y tiempo de reaccion de 20 s, con los
catalizadores de la Tabla 7, para seleccionar el catalizador con mayor actividad para
producir Hz y que permitiera la menor cantidad de coque depositado. En la seccién de
resultados se reportaré que el mejor catalizador es 5%Ni-0.25%Ru/yAl>Oz (Cat B), y en lo
sucesivo sera usado para estudiar las reacciones de gasificacion y los resultados seran

comparados con aquellos del catalizador 5%Ni/yAl.Oz (Cat A).

El sistema del reactor se cargd con diferentes relaciones de catalizador y biomasa de
Cat/2M4MP= 2.63, 5.26 y 7.89, se sell6 y una vez fijada la relacion Cat/2M4MP se
realizaron experimentos a las temperaturas 550 °C, 600 °C o0 650 °C, con una atmosfera de
helio. Después, el catalizador se sometio a un flujo de H2 con Ar (10%/90%) por 20 min 'y
15 min con He. Posteriormente, se inyectd la solucion acuosa de 2-metoxi-4-metilfenol
(Sigma-Aldrich) a diferentes relaciones de S/2M4MP= 0.5, 1.0 y 1.5, con un tiempo de

reaccién de 20 s y una velocidad de agitacion del impulsor de 5000 rpm.

Los productos fueron evacuados del reactor para pasar a la camara de vacio y fueron
analizados en el equipo de cromatografia de gases por medio del sistema de valvulas.
Terminada la reaccion, el reactor se purgé con el flujo de He a 20 psia durante 20 min. La
etapa de regeneracion consiste en hacer pasar un flujo de aire al terminar cada experimento
con el objetivo de eliminar la deposicion de coque, efectuando oxidaciones parciales o
totales para eventualmente formar CO o COa, después se hace pasar un flujo de Ha/Ar
(10%/90%) para reducir al NiO que se haya formado por la presencia del aire, en el paso

anterior.

Se hicieron 5 inyecciones (sin etapa de regeneracion) consecutivas para cuantificar la
cantidad de coque depositado sobre el catalizador y se usé un analizador de carbono
organico total en solidos TOC- V CPH Shimadzu.

3.3.4  Cromatoégrafo de gases

Los productos generados se analizaron en un cromatédgrafo de gases Shimadzu GC/MS con
una columna empacada HayeSep D100/120 (CREC), con un detector de conductividad
(TCD) y uno de ionizacion de flama (FID).
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Curvas de calibracion. Usando una mezcla certificada que contiene los gases con la
composicion: 5.33 % v/v de H, 5.01 % v/v de CO, 5.02 % v/v de CO2y 5.01 % v/v de
CHys, balanceada con N2, se construyo la curva de calibracién para cuantificar la cantidad
de gases generados en los experimentos de gasificacion con vapor de 2M4MP. Para ello,
se tomaron muestras de la mezcla certificada a presion atmosférica y a temperatura

ambiente con volumenes de inyeccion de 1, 0.5, 0.3, 0.2y 0.1 ml.

Para obtener las muestras del gas con la mezcla certificada, se utilizo una capsula de vidrio
que cuenta con dos valvulas de paso y un septum. Primero se purgo el aire, después se lleno
a presion atmosférica con el gas de la mezcla certificada y finalmente con una jeringa de
gases se tomaron los diferentes volimenes de la capsula de vidrio a través del septum, para
ser analizados en el cromatdgrafo de gases, y obtener la respuesta del detector para cada
volumen inyectado. Se hizo el analisis por triplicado para cada valor de volumen inyectado

Puerto de inyeccién

\@ Detector Ordenador
Septum

leringa ‘

Septum

L))

2 Capsula de vidrio Columna

CHy ¥ Purga

Figura 10. Diagrama para toma de muestras e inyeccion de los diferentes volimenes
del gas con la mezcla certificada.

Los moles de los compuestos contenidos en el volumen inyectado se calcularon con la
ecuacioén de gases ideales a 0.987 atm y la temperatura ambiente correspondiente al dia en

el que se hizo el anélisis.

La Figura 11, presenta el cromatograma de TCD obtenido del experimento de la

gasificacion de 2M4MP usando el catalizador 5% Ni/yAl>Os a tiempo de reaccion 20 s y
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temperatura de 600°C, mostrando los picos de los gases permanentes Hz, CO, CO2 y CH4

y sus tiempos de deteccion.
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Figura 11. Cromatograma TCD de la gasificacion del compuesto 2M4MP usando el
catalizador 5% Ni/yAl>Osz a tiempo de reaccion 20 s y temperatura de 600°C.
Mientras que la Figura 12 reporta el cromatograma FID para detectar los compuestos
intermediarios benceno, tolueno, fenol, cresol, etc., de la gasificacion del 2M4MP usando

el catalizador 5% Ni/yAl.Oz a tiempo de reaccion 20 s y temperatura de 600°C.
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Figura 12. Cromatograma FID de la gasificacién del compuesto 2M4MP usando el
catalizador 5% Ni/yAl>Os a tiempo de reaccion 20 s y temperatura de 600°C.
De esta forma se han presentado los procedimientos y técnicas para sintetizar los
catalizadores, caracterizarlos, hacer los experimentos, analizar las muestras y todo esto
sera relacionado con la actividad catalitica para interpretar los resultados de la

gasificacion con vapor.

Las siguientes Tablas 9 y 10 muestran los tiempos de retencidn de las diferentes especies
detectadas en los experimentos con sus tiempos de retencion en el TCD y FID,

respectivamente.



Tabla 9. Tiempos de retencion en el cromatdgrafo de gases con el TCD para los
productos de los gases permanentes.
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Tiempo de retencién (min)

Especie Inicial RT Final
Hidrogeno 4.019 4.161 4.289
Nitrégeno 5.274 5.446 5.619
Mondxido de carbono 6.039 6.093 6.394
Metano 8.097 8.269 8.415
Didxido de carbono 10.631 10.811 11.019
Agua 14.677 14.802 16.003

Tabla 10. Tiempos de retencion en el cromatdgrafo de gases con el FID de los
hidrocarburos detectados.

Tiempos de retencion (min)

Especie Inicial RT Final
Metano 2.071 2.197 2.361
Benceno 2.677 3.366 3.617
Benceno 3.624 4.509 5.074
Xileno 5.381 5.593 6.201
Tolueno 4,407 4,548 4,801
Fenol 6.247 6.825 7.041
Cresol 7.101 7.483 7.761

2-metoxi-4metilfenol 7.827 7.933 8.921
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Capitulo 4

4  Resultados experimentales y discusion

En la primera seccion de este capitulo se presentan los resultados y discusion de la
caracterizacion de los catalizadores con Ni y con Ni-Ru, los cuales son importantes para
conocer las propiedades fisicoquimicas como area superficial, morfologia de las particulas,
tamanfo de particula, especies reducidas y cantidad de sitios acidos. En la segunda seccion,
se presentan los resultados de los experimentos de gasificacion con vapor de 2-metoxi-4-
metilfenol, a las diferentes condiciones de operacion, reportando las composiciones del gas
producto y la cantidad de coque depositado sobre el catalizador. En la tercera seccion se
presentan los calculos con los modelos termodinamico y cinético, para predecir la
distribucion de los productos generados y calcular la energia de activacion del mejor

catalizador.

4.1 Caracterizacion de catalizadores

En esta seccion se describen las diferentes propiedades morfologicas y estructurales de los
catalizadores sintetizados de Ni y Ni-Ru soportados en yAl>Os, a partir de los resultados

obtenidos de las técnicas de caracterizacion fisicoquimicas.

4.1.1 Area superficial especifica

El area superficial especifica es una propiedad muy relevante en los catalizadores, debido
a que materiales con grandes areas superficiales y por ende mejor distribucion de sitios
activos para que se realice una reaccion heterogénea. El area superficial fue calculada a
través de los gréaficos Brunauer-Emmett-Teller (BET), proporcionados por el equipo ASAP
2010, usando la ecuacion de BET que se reporta a continuacion.
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1 C —1[ R j L1 4.1
V[(Poj_l} V,C\P) V,C
P

Donde P y Po son las presiones de equilibrio y saturacién del adsorbato a la temperatura
de adsorcion, V es el volumen de gas adsorbido, y Vm es el volumen de gas que se requiere

para adsorber una monocapa, y C es la constante de BET dada por la ecuacion 4.2.

_ 4.2
C= exp( ElRTEL j

Donde E; es el calor que libera durante la adsorcion de la primera capa, y EL es el calor de
adsorcién de la segunda y capas consecutivas. El célculo del area superficial se realiza
graficando una linea recta con 1/V[(Po/P)-1] en el eje y, y en el eje x Po/P, de donde la

1
pendiente (m), m= \/m—C y la ordenada al origen (b), b= Vm_C permiten calcular el

volumen de la monocapa y C [99].

4.3
V, = 1
m+b
4.4
C :1+m
b

Finalmente se calcula el &rea superficial (Sget) con la siguiente ecuacion:

Vm Ns 4.5

SBET Va.
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Donde N es el nimero de Avogadro, s area que ocupa cada molécula de adsorbato (para
nitrogeno valor de 0.162 nm?) adsorbentes, y a es la masa de la muestra. La Tabla 11,
reporta las areas superficiales determinadas por BET, para los diferentes catalizadores

sintetizados.

Tabla 11. Area superficial especifica de los catalizadores sintetizados.

Catalizador SeeT (M?/g) Diametro de poro (A)
yAl,O3 191 110.2 + 16
Cat A: 5%Ni/yAl203 182.3 108.4 + 15
Cat B: 5%Ni-0.25%Ru/yAl203 190.7 105.6 + 10
Cat C: 5%Ni-0.5%Ru/yAl.O3 194.8 100 + 14
Cat D: 5%Ni-1.0%Ru/yAl2Os 194.9 104.6 £12

Se puede observar que la adicién de Ni o Ru sobre el soporte yAl.Oz no afecta ni al area
superficial ni al didmetro de poro debido a que, para el area, los valores estan en el rango
de 191 m?/g £ 5% (181-200 m?/g), mientras que para el diametro de poro, los valores estan
en el rango de 110 A £ 5% (104.6-115.7 A). Asi, se demuestra que los procedimientos

adoptados en este estudio, para la co-impregnacion de metales sobre yAl>O3 son adecuados.

La Figura 13, reporta las isotermas de adsorcion-desorcion de N2 obtenidas con los
catalizadores A, B, Cy D.
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Figura 13. Isotermas de adsorcion-desorcion de N2 obtenidas con los catalizadores a)
Cat A: 5% Ni/yAl203, b) Cat B: 5% Ni- 0.25%Ru/yAl2O3, c) Cat C: 5% Ni-
0.5%Ru/yAl203, d) Cat D: 5% Ni- 1.0%Ru/yAl20s.

Las isotermas de la Figura 13 corresponden al tipo V de acuerdo a la clasificacion de la
IUPAC [100]. Las histéresis de adsorcion que presentan las isotermas, son caracteristicas
del fendmeno de condensacién capilar en materiales mesoporosos y poros muy angostos
(diametros entre 2 y 50 nm) debido a aglomerados de particulas esféricas de tamafios y
distribuciones aproximadamente uniformes (IUPAC). Ademas, se puede observar que la

forma de la isoterma de adsorcion-desorcion no se modifica para los catalizadores
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impregnados con Ni o con Ni-Ru, lo cual indica una alta estabilidad del soporte yAl.Oz3 y

que el método de sintesis es adecuado para mantener la alta area superficial.

4.1.2 Espectroscopia electronica de barrido (SEM)

La morfologia se analizo por microscopia electronica de barrido para los catalizadores con
5%Ni/yAl203 y 5%Ni-0.25%Ru//yAl>Os, Figura 14.

A)

400 ym
Alan 1 (LINAN-IPICYT)

» Flgua 14. Micrografias de SEM A) yB) 5% NyAIzOg y C) y D) 5% Ni-0.25%
Ru/yAl20s. En Ay C la escala es 400 um mientras que en B y D la escala es de 200 um.

Mediante las micrografias, Figura 14, se observa que la forma de las particulas de alimina
(con y sin Ru) en general es esférica y no es afectada por la presencia del Ru. Se realiz6 un
conteo de los tamafios de grano empleando el programa Imagen J, y se calcul6 el valor
promedio del tamafio de grano. La Figura 15, muestra el histograma de distribucion de

tamarfio de grano, para el catalizador 5%Ni/yAl>Os.



52

= = N N w
o o1 o o1 o
1 1 1 1 )

Frecuencia relativa (%)

o (6}
1

5 15 25 35 45 55 65 75 85 95 105115
Didmetro (um)

Figura 15. Distribucién de tamafio de particula del catalizador 5% Ni/yAl2Os.
La distribucion de tamafio de grano sigue una forma de campana teniendo solo un valor
maximo, la densidad de las particulas es de 725 kg/m? [53], las cuales pertenecen al grupo
A de la clasificacion Geldart, a condiciones estandar. Los polvos del grupo A fluidizan
facilmente a bajas velocidades de gas y esto permite realizar una reaccién quimica en un
sistema que tiene buen mezclado y con esto se consigue valores homogéneos de
velocidades de reaccion, temperatura y composicion. Se calcularon los ndmeros

adimensionales propuestos de la clasificacion modificada de Geldart [101], ecuaciones 4.6

y 4.7, donde Py es la densidad del polvo, p;es la densidad del gas (Ar).

7259 _1 7849 46
Pr ~ Ps — m m =405.4
Po 1.784@3
m
4.7

-1.275

-1.275
Nimero de Arquimides=1.03x10° [MJ =1.03x10° (405.4) " =487.30

Ps

Los nimeros adimensionales (487.3, 405.4) corresponden a los ejes de las abscisas y ordenas
respectivamente del diagrama, Figura 16, clasificando a los catalizadores en la frontera entre

el grupo Ay B.
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Figura 16. Clasificacion de polvos de Geldart Arquimedes [102].

Los polvos del grupo A fluidizan facilmente a bajas velocidades de gas y esto permite
realizar una reaccion quimica en un sistema que tiene buen mezclado y con esto se consigue

valores homogéneos de velocidades de reaccion, temperatura y composicion.

La Figura 17 y Figura 18, presenta los espectros de EDS (Espectroscopia de dispersion
de energia de rayos X) obtenidos para los catalizadores con 5%Ni/yAl20s y 5%Ni-
0.25%Ru//yAl203, provenientes del barrido de haz de electrones en toda la superficie de

las imagenes SEM Figura 14.
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Figura 17. Espectros de EDS para el catalizador 5%Ni/yAl20s.
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Figura 18. Espectros de EDS para el catalizador 5%Ni-0.25% Ru/yAl>Oz.
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De las Figura 17 y Figura 18, se observa la energia dispersa de rayos X por la presencia

de los elementos Al, O, y Ni gque son los componentes principales de los catalizadores
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sintetizados. En la Tabla 12, se muestran los resultados de tamafio de particulay los valores

de andlisis elemental por EDS con el porcentaje de Ni.

Tabla 12. Tamafo de particula y porcentaje de Ni.

_ Tamario de Porcentaje en peso de
Catalizador ] )
particula (um) Ni
Cat A: 5%Ni/yAl203 58.6 5.7
Cat B: 5%Ni-0.25%Ru/yAl,O3 54.6 4.2

Se observa que existe una ligera disminucion al tamafio de particula con la adicion de
0.25% de Ru. El valor nominal es 5% Ni y el Cat A reporta una desviacion del 14 % y el
Cat B reporta una desviacion del -16 % con respecto al valor nominal. Estas desviaciones
se encuentran dentro del rango de error experimental de +15%, lo cual indica que el método
de impregnacion es adecuado. No fue posible cuantificar al Ru por EDS, debido a que la
cantidad de Ru (menor a 0.25%) es inferior al rango de deteccion del equipo el cual es 0.5
%.

En resumen, ambos catalizadores A y B, analizados por SEM y EDS, muestran buenas
propiedades para fluidizar en el reactor CREC Riser Simulator, tamafios de particula

homogéneos y valores superiores del 4% en peso del Ni impregnado sobre el soporte.

4.1.3 Reduccion a Temperatura Programada (TPR)

Las cantidades de Ni y Ru metélicos presentes los catalizadores es una de las propiedades
mas relevante, debido a que las particulas metalicas de estos elementos son los sitios
activos donde se llevan a cabo las reacciones de gasificacion con vapor de 2-metoxi-4-
metilfenol. Las cantidades de Ni y Ru reducibles fueron determinadas por la técnica de
reduccion a temperatura programada, midiendo la cantidad de H. consumido durante las

reacciones de reduccion de los metales.

La Figura 19 reporta el perfil de reduccién a temperatura programada de la sal precursora

de Ni, Ni(NOg)2 sin soporte, para identificar los picos de descomposicion térmica de esta
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sal. El objetivo de esta medicion es disponer de un experimento “blanco” para comparar

con las sefales del TPR cuando se usa catalizador impregnado con la misma sal precursora.

2.0

1.5

1.0 H

Sefial TCD

0.5

L

0.0+

(I) ' 1(I)O ' 2(I)0 ' 3(I)0 ' 4(I)0 ' 5(I)0 ' 6(I)O ' 7(I)0 ' 8(I)O
Temperatura (°C)

Figura 19. Perfil de reduccion a temperatura programada de Ni(NO3)2, el recuadro es
una amplificacion de la parte superior del pico.

En la figura anterior, se identifican dos picos superpuestos que son sefiales en TCD. El

primero localizado a 285 °C, apenas notorio, a la izquierda indica que se efectud la
descomposicion térmica del Ni(NO3)2, 2Ni(NO,), ——2NiO+4NO, +0, , la cual no requiri6
del consumo de hidrégeno pero el equipo si emitié una sefial por la diferencia de
conductividades térmicas entre las mezclas de gases NO2 + O y la referencia de 10%
H2/90% Ar v/v.

El segundo pico localizado a 292 °C, indica que se efectud la reduccion del 6xido de Ni,

NiO+H,——Ni+H,0, la cual si consumié Hz. La forma tan angosta del segundo pico es

representativa de una reduccion donde el metal esta ampliamente disponible para la
reaccion con el Hz y por lo mismo la temperatura es menor que cuando esta impregnado

sobre un soporte, como se reporta mas adelante.



57

La Figura 20, presenta los perfiles de TPR del soporte (para disponer de una linea de base
y que la alimina no se reduce), y de los catalizadores mono-metalicos y bimetalicos, de Ni
y Ni-Ru respectivamente. En la Tabla 13, se reportan las temperaturas de descomposicion

y reducciones del NiO y RuO3 (las temperaturas maximas de los perfiles de TPR).
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Figura 20. Perfiles de TPR de catalizadores frescos: a) Cat A: 5% Ni/yAl.Oz, b) Cat
B: 5% Ni- 0.25%Ru/yAl,03, c) Cat C: 5% Ni- 0.5%Ru/yAl203, d) Cat D: 5% Ni-
1.0%Ru/yAl203 [10 % H2 en He rampa de calentamiento de 50 °C/min]

Tabla 13. Temperaturas de descomposicion del NiNO3y reducciones de NiO y RuO:s.

Catalizador Temperatura de Temperatura de

descomposicion del NiNO3 reduccion (°C)

(°C) Ni Ru

Cat A: 5%Ni/yAl203 303 488
Cat B: 5%Ni-0.25%Ru/yAl>03 268 400 245
Cat C: 5%Ni-0.5%Ru/yAl>.O3 252 390°C 223

Cat D: 5%Ni-1.0%Ru/yAl203 248 380°C 210
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Se observa que en los casos de la yAl.O3 no presenta picos y por lo mismo ninguna especie
que se reduzca en el intervalo de temperaturas estudiado. Por otra parte, en el caso del Cat
A, presenta dos picos, el primero a la temperatura de 307 °C, el cual es asociado a la
descomposicion térmica del Ni(NOz)2, y el segundo pico a 488°C el cual es asociado al
consumo de H» para la reduccion del NiO a Ni metélico, Tabla 14. Ademaés, con la
presencia de Ru, en las Figura 20 b), ¢) y d), se observa un primer pico de TPR, el cual se
desarrolld en el rango de 200-239°C. El RuOs se forma del secado del catalizador durante
la sintesis [103]. Este nuevo pico fue asignado a la reduccion de RuOz para formar Ru
metalico segun la reaccién 4.11, resultado del secado del catalizador durante la sintesis
[103].

Tabla 14. Reacciones de formacion de Ni y Ru metalico.

Reacciones
Descomposicion del nitrato de Ni. 2Ni(NO,), —2—>2NiO +4NO, +0, 4.8
Reduccion del 6xido de Ni. NiO+H,——Ni+H,0 4.9
Formacion del 6xido de Ru 2RuCl, +30, —2—2Ru0, +3Cl, 4.10
Reduccion del 6xido de Ru. RuO, +3H,—>Ru+3H,0 4.11

Analizando los perfiles de reduccion a temperatura programada de los catalizadores con
las diferentes cargas de Ru de 0.25%, 0.5% y 1%, manteniendo constante la carga de Ni
en 5%, se observa que existe un incremento en el area del pico de reduccion conforme se
aumenta la carga del Ru. Ademas, las temperaturas de reduccion del Ni y del Ru
disminuyen gradualmente con la adicion del Ru (ver Tabla 13). Con respecto al catalizador
A, el catalizador D con 1% de Ru report6 una disminucion significativa de la temperatura
de descomposicion del Ni(NO3). de 303°C a 241.8 °C, y en la temperatura de reduccion
del NiO, de 488°C a 380 °C y este fendmeno se debe al aumento del porcentaje de Ru en
el catalizador. En la literatura se reporta que con la adicion de metales nobles sobre el
soporte, se favorece al fenomeno spillover de hidrogeno, el cual consiste en el transporte

de H; adsorbido sobre el Ru hacia el Ni lo que permite que las reacciones de reduccion se
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lleven a cabo de manera consecutiva, y esto facilita que se incremente la velocidad de

reduccién del 6xido de niquel y se efectle a menores temperaturas [104-106].

Basados en la informacion del TPR, se determinaron los volumenes de Hz consumidos para
efectuar las reacciones de reduccion y se calcularon los porcentajes de Ni y Ru metalicos
en los catalizadores. A continuacion, se presenta un ejemplo de calculo para el Cat A:
5%Ni/yAl,Os, donde primeramente se calcula el nimero de moles de Hz con el volumen
consumido, y finalmente con la estequiometria de la reaccion 4.9 se obtiene el numero de

moles de Ni producidos por la reduccion.

1L j

3
1000cm” . _ 3 4487x10
)(273.15K)

(1atm)(7.73cm?) (
#H, moles =

atmL
molK

(0.082057

INi mol

#Ni moles = 3.4487x10*H, moles[ll_| J=3.4487x104Ni moles

, mol

Ni gramos = 3.4487x10~* Ni moles (58.69 ilj =2.02x10% g
mo

Este resultado se debe al consume de H> por gramo de catalizador, por consecuencia hay
2.02% de Ni metalico por gramo de catalizador. De manera semejante se procedi6 con los
otros catalizadores y los resultados se muestra en la Tabla 15.

Tabla 15. Hidrégeno consumido en las reacciones de reduccién para obtener Ni y Ru

metalicos.
Consumo de Ni Consumo de Ru
Catalizador H (cm?/g STP) reducible H, (cm®/g reducible
2 (em7g (Wt. %) STP) (Wt. %)
Cat A: 5%Ni/yAl,O; 7.73 2.02

Cat B: 5%Ni-0.25%Ru/yAl,O3 10.12 2.71 2.2 0.33
Cat C: 5%Ni-0.5%Ru/yAl.O3 12.07 3.16 3.21 0.48
Cat D: 5%Ni-1.0%Ru/yAl,O3 14.86 3.89 4.13 0.77

Se observa que el porcentaje de Ni reducible se incrementa con el contenido de Ru en los
catalizadores. Por ejemplo, con respecto al catalizador A (5% Ni) los incrementos son 34%,
56%, 92% para los catalizadores con 0.25 %, 0.5% y 1.0% de Ru respectivamente. Lo

anterior se puede explicar por que el efecto spillover del H. se efectda con mayor facilidad
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en la medida que se incrementa la carga de Ru, esto es el hidrégeno se trasporta cada vez
mas rapidamente del atomo de Ru al de Ni para que se efectlen las respectivas reacciones

de reduccion .

Los célculos de la reducibilidad de NiO y RuOz fueron efectuados con los consumos de
hidrogeno para formar Ni y Ru metélicos y los resultados son consistente con reportado
[103,107]

4.1.4  Desorcion a Temperatura Programada (TPD)
La Figura 21 reporta los perfiles de desorcion de NHs para los diferentes catalizadores del

presente estudio.

12 YALO,
Cat A
1.0 4 — CatB
CatD
- 0.8+
3
&
T 06-
.00
wn
5 04
E_q
0.2
0.0
_0 2 _ T T T T T T T T T T 1
’ 100 200 300 400 500 600

Temperature (°C)

Figura 21. Perfiles de TPD del soporte yAl.O3 con diferentes catalizadores: Cat A: 5%
Ni/yAl203, Cat B: 5% Ni- 0.25%Ru/yAl.Ozy Cat D: 5% Ni- 1.0%Ru/yAl20Os.

La Tabla 16 muestra la distribucion de los sitios acidos medidos como pmol/g de NHs, en
la medida que se desorbe una molécula de NHs por cada sitio &cido. Los sitios los cuales
fueron clasificados en dos grupos, sitios de fuerza débil o mostrando un pico de desorcién

de NHsen el rango de 25-200°C, debido a que el NH3 se libera hasta una temperatura de



61

200°C, y sitios de fuerza media o involucrando un pico de desorcion de NH3 entre 200-
400°C. En estos casos no se detectaron sitios acidos fuertes entre 400°C-600°C. Se
deconvolucionaron los perfiles de TPD usando funciones Gaussianas y un método

gravimétrico, para separar los picos de sitios &cidos débiles y medios.

Tabla 16. Distribucion de sitios acidos, umol/g de NH3 desorbidos.

Sitios &cidos (umol/g)

Catalizador Débiles Medios Total
(25-200°C) (200-400°C)

v-Al,O3 423 192.4 234.7

Cat A: 5%Ni/yAl;03 64 149.3 213.3

Cat B: 5%Ni-0.25%Ru/yAl>03 54.6 138.7 193.3

Cat D: 5%Ni-1.0%Ru/yAl2Os 54.3 136 190.3

La Tabla 16 reporta que los sitios de acidos medios son mas abundantes mostrando los
mayores picos de desorcion de amoniaco. En este sentido, se observa que la adicion de
niquel reduce los picos de desorcién de amoniaco de 192.4 umol/g para yAl.Oz a 149.3
pmol/g para 5%Ni/ yAl>O3. Ademas, la co-adicion de Ru junto con Ni disminuye tanto los
sitios &cidos débiles como los medios. Esto parece ser un indicador deseable dado el papel
significativo de los sitios &cidos medios en la formacion del coque [107,108], por lo cual
se espera que afecten la cantidad de coque depositado en el catalizador durante las

reacciones de gasificacion con vapor.

4.1.5 Andlisis de difraccion de rayos X (XRD)

En la Figura 22 se presentan los difractogramas para el soporte yAl>Ozy los catalizadores
con Ni y las diferentes cargas de Ru como promotor, donde las lineas verticales
segmentadas negra, verde y azul representan los angulos de los picos caracteristicos del

vYAl2O3, Ni y Ru respectivamente.
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Figura 22. Patrones de difraccion de los diferentes catalizadores estudiados a) los
picos de la yAl.Oz son identificados con lineas verticales negras, b) los picos del Ni con
lineas verticales verdes, c) los picos de Ru yAl.Oz con lineas verticales azules.

Cat A: 5%Ni/yAl>Oz, Cat B: 5% Ni-0.25%Ru/yAl>03; Cat C: 5% Ni-0.5%Ru/yAl20s3;
Cat D: 5% Ni-1%Ru/yAl20s3.

Se observa que la fase del soporte (yAl203) se identifica en los angulos 37.5°, 45.9° y
66.9° y es la predominante en todos los catalizadores, la cual no se modifica por la
presencia de Ni y Ru. Ademas, el Ni no presenta una sefial significativa. Debido a las
cantidades de Ni y Ru presentes en el catalizador, no es posible identificar claramente los

picos correspondientes a estos metales. Se puede concluir que la presencia de los metales
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no afecto la estructura cristalina de la yAl.O3y que la técnica de XRD sirvio para detectar

y confirmar la presencia de la fase cristalina.

4.1.6  Andlisis de quimisorcion de H..

La Tabla 17 presenta los valores promedios y las desviaciones estdndar del porcentaje de
dispersion del Ni y el tamafio de cristal de Ni , los cuales fueron obtenidos por la técnica

de quimisorcién de Ha.

Tabla 17. Porcentaje dispersion y tamafio de cristal del Ni.

Tamaino de
Porcentaje de
Catalizador cristal de Ni
dispersion de Ni

(nm)
Cat A: 5%Ni/yALlOs 3.9+0.1 21.7 £0.54
Cat B: 5%Ni-0.25%Ru/yAl2Os 8.7+0.1 9.7+£0.7
Cat C: 5%Ni-0.5%Ru/yAL:Os 5.9+1.2 14.38+£2.9
Cat D: 5%Ni-1.0%Ru/yAl203 5.1+0.1 16.5+0.33

El catalizador 5%Ni/yAl.Oz presenta el tamafio de cristal mayor y por lo tanto el menor
porcentaje de metal disperso. Al agregar 0.25 % de Ru, disminuy6 el tamafio de cristal,

obteniendo el valor minimo de 9.7 nmy el porcentaje de dispersion mayor de 8.7 %.

Al agregar un porcentaje superior de 0.5% de Ru si se observa una diferencia significativa
con respecto a 0.25% de Ru, en la medida que aumentd el tamafio y disminuyé la
dispersion. Sin embargo, al incrementar a 1% de Ru, ya no se observan diferencias
significativas y esto indica que no es conveniente trabajar con porcentajes mayores al

0.25% de Ru. Lo anterior se ilustra en la Figura 23.
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Figura 23. Efecto de la carga de Ru sobre el tamafio de cristal del Ni.

En resumen, el Ru tiene un efecto significativo en el tamafio de cristal del Ni, ya que actla
como un anti aglomerante y por lo tanto aumenta el porcentaje de dispersion del metal en

el soporte. Obteniendo los mejores resultados con la carga de Ru de 0.25%.

El Ru como promotor estructural debido a que modifica la morfologia de los tamafios de
cristal y la dispersion de Ni y también como promotor electronico ya que reduce la acidez

de la superficie del soporte donando electrones como base de Lewis.

En la Tabla 18, reporta un resumen de la informacion derivada de la caracterizacion de los
catalizadores la cual més tarde se asociard a la actividad de los catalizadores.
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Tabla 18. Resumen de la informacidn derivada de la caracterizacion de los catalizadores.

Técnica de

caracterizacion

Informacién derivada de la caracterizacion de los

catalizadores.

Area superficial

El area superficial (191 + 5 m?/g) y diametro de poro (110
A+5%) del soporte no se  modificaron
significativamente con la presencia del Ni y Ni-Ru y se
conserva la gran area superficial del soporte para efectuar

la reaccion.

Microestructura

Los tamafios de particulas de los catalizadores A 'y B son
muy similares (54-59 um) y son aptos para fluidizacién de

acuerdo al diagrama modificado de Geldart.

TPR

El porcentaje del Ni reducido aumenta de 2.02 a 3.8%
conforme se aumenta la cantidad de Ru en el catalizador
de 0.25 a 1.0 %. Lo anterior debido al efecto spillover.

TPD

Con respecto al catalizador con solo Ni, la adicion de Ru
disminuye la cantidad de sitios acidos de 192 a 136
umol/g, lo cual disminuye la deposicién de coque sobre el

soporte en un 63% (1.36 a 0.5 coque/carbono).

XRD

La fase cristalina de yAl.Os es la fase predominante en los
catalizadores y no se modific6 con la presencia de Niy Ni-
Ru, lo que indica que el método de sintesis es adecuado.

Quimisorcion de Hz

Con la adicion de Ru sobre el catalizador de solo Ni, el
tamario de cristal de Ni disminuye y se incrementa su
dispersion sobre el soporte. Lo anterior favorece la
reaccion quimica e indica efecto positivo del Ru en la

reaccion.
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Una vez realizada la caracterizacion de los catalizadores se procedio a evaluarlos
realizando experimentos de gasificacion con vapor de 2-metoxi-4-metilfenol y tolueno en

el reactor CREC Riser Simulator a diferentes condiciones de operacion.

4.2 Resultados de Gasificacion

El rendimiento de los catalizadores se evalud en términos de composicién del producto
para determinar el mejor catalizador, y para esto se realizaron experimentos de gasificacion
a 600°C utilizando una relacion vapor/2M4MP= 1.5, con una relacion Cat/2M4MP= 2.63
(50 mg de catalizador) y 20 s de tiempo de reaccion. Ademas, se realizaron 5 experimentos
(inyecciones) sin etapa de regeneracion al catalizador (entre cada repeticion se purgo el
reactor con He).

La Tabla 19 reporta la conversion de gasificacion de 2M4MP, definida como la relacion

de 2M4MP reaccionado y la cantidad inicial de 2M4MP, a 600 °C, con y sin catalizador.

Tabla 19. Conversién térmica y catalitica de 2M4MP a 600 °C en el reactor CREC Riser
Simulator, S/2M4MP=1.5 g/g, Cat/2M4MP=2.63 g/g.

Experimento Conversiéon de 2M4MP (%)
Térmico 50 £5.5
Catalitico (Cat A, B, C, D) 80+ 3.5

Se puede observar que existe un incremento importante en la conversién de 2M4MP del
50% al 80 % cuando se usa catalizador. La Figura 24 reporta las fracciones molares de
cada compuesto del gas producto de la gasificacion con vapor de 2M4MP para los

experimentos térmicos sin catalizador.
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Figura 24. Fraccion molar en base seca de los productos de la gasificacion con vapor
de 2M4MP sin catalizador. [S/2M4MP=1.5 g/g, tiempo de reaccién= 20 s, 600°C].

La Figura 24 reporta que la gasificacion térmica de 2M4MP a 600°C, para una conversion
de 2M4MP del 50%, produce una fraccién significativa de 0.28 para las especies Cs-Cs
(benceno, tolueno, fenol, xileno y cresol, detectados en el GC-FID), la cual es ligeramente
mayor a la del H2. Tambien se observan fracciones molares de CO, CH4 y CO> cercanas a
la del H> (en el rango de 0.12 al 0.18), lo cual indica que el uso de catalizador puede

incrementar la fraccion del H: a través de la reacciones secundarias.

Con los objetivos de estudiar la reproducibilidad de los resultados de gasificacion, la
estabilidad del catalizador, en el sentido de que no pierda su actividad catalitica y mas
importante aun; disponer de suficiente cogue depositado sobre la superficie del catalizador
tal que pudiera ser detectado por el TOC, se hizo una serie de experimentos consecutivos
usando siempre el mismo catalizador y sin regeneracién y de esta manera el coque se va

acumulando de una inyeccion a la otra.

La Figura 25 presenta la fraccion molar en base seca de los productos obtenidos en la
gasificacion con vapor de 2M4MP, usando el Cat A: 5% Ni/yAl,Oz durante 5 experimentos

sin etapa de regeneracion



68

Cat A: 5%Ni/yAl,O,

Fraccion mol
o o o
) w N

o
=

Hidrogeno Mondxido de Metano Didxido de C6-C8
carbono carbono

Figura 25. Fraccion mol en base seca de los productos obtenidos de la gasificacion con
vapor de 2-metoxi-4-metilfenol, usando el Cat A: 5% Ni/yAl.Oz, SI2M4MP=1.5 g/g;
Cat/2M4MP=2.63g/g; tiempo de reaccion= 20 s, 600°C.

De la Figura 25, se observa que cada compuesto tuvo una fraccién mol préacticamente igual
en todas las inyecciones y esto indica que el catalizador fue estable durante las cinco
inyecciones. Resultados semejantes fueron reportados por Gonzales et al., 2019 [53],
donde se comparo la estabilidad de los catalizadores durante la gasificacion con vapor de

glucosa con y sin etapa de regeneracion.

Comparando estos resultados con aquellos de los experimentos térmicos (Figura 24), por
principio de cuentas se obtienen los mismos compuestos, pero con diferentes
composiciones. Para los experimentos cataliticos se producen mayores cantidades de Ho y
CO2 y menores cantidades de CO, CH4 y Cs-Cg y esto es consistente, ya que la funcion de
un catalizador es conseguir la degradacién de los hidrocarburos de mayor peso molecular
para producir Hz a través de las reacciones secundarias, Tabla 1. En un experimento térmico
Unicamente se efectla la reaccidn primaria en donde se gasifica la molécula de biomasa y
por lo mismo el Hz conseguido tiene una fraccion mol menor y mayor produccion de CHa4
y de Ce-Cs.
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Los compuestos Ce-Cg son los productos con la menor fraccion molar aproximadamente
0.02 cuando se usa catalizador, mucho menor que cuando se realiza la gasificacion sin
catalizador, donde se obtiene una fraccion molar de 0.28. Esto indica que el catalizador
favorece el rompimiento de los compuestos aromaticos permitiendo que se lleven a cabo

las reacciones secundarias de gasificacion.

Si se comparan las fracciones molares de cada compuesto en los experimentos cataliticos
con respecto a los térmicos, para H existe un aumento del 88%, para CO se reduce un 17%
y para CO2 aument6 en un 75% y para el CHs disminuy6 un 62%. Todo esto indica que el
niquel favorece la produccion de Hz y reduce la produccion de CO, incrementando la
relacion H2/CO caracteristica deseable en el gas de sintesis. Adicionalmente se redujo la
produccion de metano indicando que el catalizador impulsa las reacciones secundarias y

favorece la oxidacion total en la medida que se produce una mayor cantidad de CO..

También se realizaron series de inyecciones con los catalizadores Cat B, Cy D y se
obtuvieron resultados semejantes y de nuevo de nuevo, cada compuesto tuvo una fraccion
mol préacticamente igual en todas las inyecciones y esto indica que el catalizador fue estable
durante las cinco inyecciones. En el Apéndice C se reportan los perfiles de fraccion mol de

los compuestos para cada catalizador.

En resumen, los diferentes catalizadores con Ni y Ni-Ru tienen una buena reproducibilidad
durante los cinco experimentos consecutivos, sin la etapa de regeneracion. Lo cual es
indicativo de una buena estabilidad relativa, al no decaer las fracciones molares de cada

compuesto durante los experimentos consecutivos de gasificacion de biomasa.

4.2.1 Efecto del Ru como promotor

Para la Figura 25 donde se reportan las fracciones mol obtenidas con el Cat A, se
calcularon los valores promedio de las fracciones mol de cada compuesto resultante de

cada inyeccion, y lo propio se hizo para los otros catalizadores.

La Figura 26 reporta las fracciones mol promedio de los productos obtenido con los
diferentes catalizadores, con la finalidad de comparar las fracciones molares de los

diferentes compuestos detectados al final de la gasificacion.
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Figura 26. Fraccion mol en base seca de los productos obtenidos de la gasificacion con
vapor de 2-metoxi-4-metilfenol, comparando los diferentes catalizadores. S/2M4MP=1.5
g/g; Cat/2M4MP=2.63g/g; tiempo de reaccion= 20 s, 600°C.

Con la adicion de Ru al catalizador (Cat B) la produccion de hidrégeno aumenta en un 12
%. Ademas, la fraccion mol de CO. disminuye y esto indica una tendencia a favorecer la
oxidacion parcial. La Figura 27, presenta el andlisis estadistico de las fracciones molares

de H; obtenidas con los diferentes catalizadores.
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Figura 27. Fraccion molar promedio de H2 obtenida con los diferentes catalizadores.
SI2M4MP=1.5 g/g; Cat/2M4MP=2.63g/g; tiempo de reaccion= 20 s, 600°C.
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Los valores de las fracciones molar promedio de H> correspondientes a los catalizadores 5
% Ni- 0.25 % Ru/yAl,03 (Cat B), 5 % Ni- 0.50 % Ru/yAl,03 (Cat C) y 5 % Ni- 1.0 %
Ru/yAl>O3 (Cat D), mostrados en la Figura 27, reportan un cambio significativo entre los
catalizadores A y B, lo que indica la influencia del Ru. Incrementos posteriores ya no
reflejan cambios significativos debido a que los intervalos de confianza asociados con cada
valor se traslapan y esto indica que la pequefia variacion no corresponde al efecto del Ru.
En otras palabras, se obtiene el mismo resultado con la menor cantidad de Ru, aunque si
se manifiesta una ligera tendencia a la baja. Esto puede deberse principalmente al cambio
de tamafio de cristal del Ni y a su dispersion, Tabla 17.

De acuerdo con nuestros resultados, a partir de un porcentaje de Ru mayor a 0.25% en el
catalizador, no se obtienen mejoras significativas en la fraccion mol de hidrogeno, y

resultados analogos también son reportados [109].

Un efecto adicional muy importante del Ru como promotor del Ni se observo en la
disminucion del coque superficial. Al término de los experimentos de gasificacién con

vapor de 2M4MP, se midid la cantidad de coque depositado sobre el catalizador.

En la Figura 28, se presenta el porcentaje de selectividad de cogque depositado en los
catalizadores con Ni y Ru, definido como cantidad de coque depositado por cantidad de

carbono convertido, 4.12.
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Figura 28. Selectividad de coque depositado durante la gasificacidon con vapor de agua
de 2-metoxi-4-metilfenol, Catalizador A: 5% Ni/yAl>Os Catalizador B: 5% Ni-
0.25%Ru/yAl203,5%, Catalizador C: 5% Ni- 0.5%Ru/yAl.Ozy 5% Catalizador D: Ni-
1.0%Ru/yAl>Os. SI2M4AMP=1.5 g/g; Cat/2M4MP=2.63g/g; tiempo de reaccion= 20 s,
600°C.

La Figura 28 reporta un cambio muy significativo en la deposicion de coque cuando el
catalizador contiene Ru. En el caso de los catalizadores con Ni-Ru cuando se aumenta el
porcentaje de Rutenio, no hay un cambio significativo en la reduccion de la deposicién de
coque (60%), lo que en principio es una ventaja que a cargas relativamente bajas de Ru se

tenga una menor deposicion de coque.

La deposicion de cogue es uno de los principales problemas que afectan el desempefio de
un catalizador durante la gasificacion con vapor de biomasa, debido a que el carbono tiende
a depositarse en la fase activa del catalizador, en este caso sobre la superficie del niquel,
bloqueando los sitios activos del catalizador donde se lleva a cabo la reaccion y entonces,

es necesario regenerar el catalizador con atmosferas oxidante y reductora. El rutenio tendria
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un efecto en este ciclo de oxidacion y reduccion dandole un mayor tiempo de vida al

catalizador.

En sintesis, el efecto de 0.25% Ru es incrementar la fraccion molar de Hz, reducir la
fraccion de CO; y disminuir la deposicion de coque. De esta forma se manifiesta que el Ru
inhibe la deposicion de coque sobre la superficie evitandose el bloqueo de sitios activos y
todo esto favorece la velocidad de reaccion y se obtiene un incremento en la produccion de
hidrégeno.

Se reporta ademas que, al incrementar el porcentaje de Ru en el catalizador, practicamente
ya no se modifica la densidad de sitios acidos medios segun los resultados de TPD y por lo
mismo la selectividad del coque tampoco se ve afectada. Posteriores incrementos de Ru ya
no producen cambios significativos y por esta razon se usara el catalizador 5 % Ni- 0.25 %

Ru/yAl>0O3y los resultados se van a comparar con los del catalizador con solo Ni.

422 Efecto de la cantidad de catalizador

Se realiz6 el analisis de coque modificando la cantidad de catalizador en el reactor durante
la gasificacion a las mismas condiciones de inyecciones consecutivas. En la Figura 29, se
muestra la cantidad de coque depositado en el catalizador A (5% Ni/yAl203) y el
catalizador B (5% Ni/yAl203).
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Figura 29. Porcentaje de coque depositado durante la gasificacion con vapor de agua del
compuesto 2-metoxi-4-metilfenol, empleando diferentes cargas de catalizador 2.63, 5.26
y 7.84 g/g, Cat A: 5% Ni/yAl,Oz Cat B: 5% Ni- 0.25%Ru/yAl>O3, 5%.[S/B=1.5 g/g; 20 s
tiempo de reaccion].

Se puede notar que durante la gasificacion del compuesto modelo, la selectividad de coque
depositado se incrementa con la cantidad de Cat A (sin Ru) de 50 mg a 100 mg, pero un
posterior aumento a 150 mg ya no afecta a la deposicion de cogue. Sin embargo, para el
catalizador B (con 0.25% Ru), la selectividad si se incrementa con la cantidad de
catalizador de manera gradual. Comparando las cantidades de coque depositadas cuando
se usa 0 no Ru, se observa que éstas son menores cuando se usa Ru. Para 50 mg, 100 mgy
150 mg las disminuciones son de 60%, 62% y 48% respectivamente. De esta forma se
manifiesta que en el catalizador B, conforme se aumenta la cantidad de catalizador, también
aumenta de manera casi proporcional el coque depositado. Por lo anterior, el efecto de la
cantidad de catalizador para los casos cuando hay o no Ru, es moderado y congruente en
la medida que al haber mas masa de catalizador también habra mayor area disponible para

la deposicion de coque.

El aumento de la cantidad de catalizador durante la reaccion no tiene cambios significativos
en las fracciones de productos generados, en la Figura 30, se presentan las composiciones

de los productos obtenidos durante la gasificacion.
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Figura 30. Fracciones de productos generados en base seca, durante la gasificacion con
vapor de agua del compuesto 2-metoxi-4-metilfenol, empleando diferentes relaciones de
Cat/B, , Cat A: 5% Ni/yAl>Oz Cat B: 5% Ni- 0.25%Ru/yAl,03, 5%.

Se observa que las fracciones mol de ninguno de los compuestos se ve afectada
significativamente por la variacion en la cantidad de catalizador, y esto ocurre tanto con el
catalizador sin Ru como con el que contiene Ru. Esto es una indicacién de que la velocidad

de reaccion no esta controlada por la cantidad de catalizador o de sitios activos.

Comparando las fracciones mol de los compuestos cuando se usa o0 no Ru, se observa que,
con Ru, se incrementa la produccion de H. en 12% como ya se menciono y se reduce la
produccién de CO y de esta forma se obtiene un gas de sintesis con una mayor proporcion
de H2/CO, pardmetro deseable en un sistema de gasificacion donde se pretende una mezcla

de productos con una elevada fraccién mol de Ha.

El principal efecto del catalizador con Ru como promotor es la eliminacion del coque de
la superficie como resultado de la reaccion de Boudouard (C + CO2 — 2CQO) y de
desplazamiento de agua-gas (C + H.O —H> + CO). Por lo tanto, se observa que hay un

incremento en la fraccion molar del hidrogeno.

Algo muy importante a destacar es que, durante el analisis de los compuestos generados en
cada experimento, se pudo analizar por medio del GC vy el detector FID, la conversion del
compuesto modelo, teniendo como resultado un 80 % de conversion definida como la

relacion de 2M4MP reaccionado y la cantidad inicial de 2M4MP.
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Estos valores de conversion del compuesto modelo no se modificaron con el cambio de
carga de catalizador en el reactor, teniendo como ventaja el emplear una menor cantidad
de catalizador de 50 mg y obteniendo los mismos valores de conversion del compuesto
modelo. Por lo tanto, se selecciona a la cantidad de 50 mg de catalizadores Ay B para los

estudios posteriores.

En sintesis, efecto de la cantidad de catalizador cuando se usa 0 no Ru en el coque
depositado es relativamente gradual debido a la mayor disponibilidad de &rea para el
deposito de coque al aumentar la masa de catalizador, Figura 31. Debido a que el Ru
disminuye la cantidad de sitios acidos en el soporte del catalizador, ya que dona sus
electrones disponibles a la superficie, actuando como base de Lewis. Mientras que el efecto
en las fracciones mol de los productos es casi nulo, debido a que a partir de 50 mg de
catalizador la reaccion quimica ya no estd controlada por la cantidad de catalizador , la
conversion no se modifica y por lo mismo las fracciones mol de los productos permanecen

casi constantes.

2M4MP + HpO  Ho+ CO+CO2+CHy

2MAMP + HpO  Hp+ CO+CO2+CHg

5%Ni-0.25%RufyAl203 Ni ‘
Rue@
Coke -]

Fluid Fluid

Figura 31. Representacion grafica de los catalizadores 5%Ni/yAl.Oz y 5%Ni-
0.25%Ru/yAl;O3.
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4.2.3 Efecto de la relacion vapor/biomasa y temperatura

La temperatura y la relacion entre el vapor de agua y la biomasa S/B (Steam/Biomass), son
pardmetros importantes durante la gasificacion, por lo que se hizo un andlisis variando la
relacion S/B con valores de 0.5, 1.0 y 1.5y la temperatura de reaccion de 550, 600 y 650°C.
En las Figura 32 y Figura 33, se presentan las fracciones molares de los productos

empleando el catalizador A: 5%Ni/yAl.Oz y catalizador B: 5%Ni-0.25%Ru/yAl.Os3

respectivamente.
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Figura 32. Fracciones molares de los productos generados durante la gasificaciéon con
vapor de 2-metoxi-4-metilfenol, a diferentes relaciones S/B y temperaturas, usando el
catalizador 5%Ni/yAl>O3 (tiempo de reaccion=20 s).
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Figura 33. Fracciones molares de los productos generados durante la gasificacion con
vapor de 2-metoxi-4-metilfenol, a diferentes relaciones S/B y temperaturas, usando el
catalizador 5%Ni-0.25%Ru/yAl203 (tiempo de reaccion=20 s).

Es evidente que el aumento de la temperatura tiene un efecto positivo en la produccién del
H>, debido a que a mayor energia en el reactor, se obtuvo una mayor conversion de biomasa
a gases producto, 70%, 80% y 90% para las temperaturas de 550°C, 600°C y 650°C
respectivamente. Aunque el aumento de la temperatura favorece las reacciones de
gasificacion, los catalizadores tienden a sinterizarse o a cambiar su estructura con el
aumento de la temperatura como lo es el Ni, con la formacién de aluminato de Ni, el cual
es una fase menos activa que el Ni metélico, por lo que se buscan temperaturas
relativamente bajas (550 a 700°C) donde la conversién de la biomasa sea alta y que el
catalizador sea estable a esas temperaturas. En el caso de la relacion de vapor de agua y
biomasa (S/B), temperaturas elevadas no modifican de forma significante la distribucion
de los productos, mientras que a temperaturas bajas (550°C) la relacién S/B=1.5

disminuyd la fraccion mol de H. favoreciendo a la oxidacion total de la biomasa debido al
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incremento en CO», esto puede deberse a la relativamente baja conversion de 2M4MP

(70%) a gas producto.

En las Figuras Figura 34y Figura 35; se presenta la cantidad de coque depositado durante
la gasificacion del compuesto modelo.
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Figura 34. Catalizador A (5% Ni/yAl>O3) Selectividad de coque durante la gasificacion
de 2-metoxi-4-metilfenol variando la relacion S/B y la temperatura de reaccién .Tiempo
de reaccion 20s.
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Figura 35. Catalizador B (5% Ni-0.25%Ru/yAl>Oz3) Selectividad de coque durante la
gasificacion de 2-metoxi-4-metilfenol variando la relacién S/B y la temperatura de
reaccion. Tiempo de reaccion 20s.
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Se observa que la selectividad de coque disminuye fuertemente con la temperatura, en
ambos casos, con y sin Ru. De nuevo, las selectividades de coque cuando se usa Ru siempre
son menores a aquellos cuando no se usa Ru para cualquier temperatura. Esto refuerza el
hecho de que el Ru impide la deposicion de cogue, debido a que reduce la cantidad de sitios
acidos en el catalizador que son los responsables de la deposicidn de coque, ver Tabla 16.
Distribucion de sitios acidos, pmol/g de NH3 desorbidos. Adicionalmente, el coque
reacciona para formar CO a través de la reaccion de Boudouard (C + CO, — 2CO), la cual
es endotérmica y la conversion se incrementa con la temperatura. De esta forma al

incrementarse la temperatura se consume el carbono y se reduce su cantidad detectada.

La relacion vapor biomasa tiene un efecto mas pronunciado cuando no se usa Ru, se
incrementa la selectividad a deposicién de coque con la relacion S/B, por lo que se puede
concluir que teniendo una mayor cantidad de vapor de agua presente durante la reaccion se
incrementa la cantidad de coque sobre la fase activa del catalizador. Mientras tanto, cuando
se usa Ru, en el caso del catalizador 5%Ni-0.25%Ru, no hay una relacion entre los
experimentos con diferentes S/B con el porcentaje de coque depositado en la superficie de
los catalizadores, porque los valores de coque alli son muy cercanos entre si,

principalmente en el intervalo de 600 a 650 °C.

Figura 36 y Figura 37 reportan las fracciones molares de los diferentes productos a

diferentes temperaturas de reaccion empleando los catalizadores 5% Ni/yAl,Oz and 5% Ni-

0.25% Ru/yAl,0Os.
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Figura 36. Fracciones molares de los productos en base seca usando el catalizador A:
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Figura 37. Fracciones molares de los productos en base seca usando el catalizador B:
5%Ni-0.25%Ru/yAl>O3 a diferentes temperaturas de reaccion. [S/B=1.5 g/g; 20 s tiempo

de reaccion].

Se observa que, en ambos casos, catalizadores con y sin Ru, 5%Ni/yAl>03 y 5%Ni-

0.25%Ru/yAl20s3, la tendencia de las fracciones molares H>y CO es que aumentan con la

temperatura, mientras que las fracciones molares de CHs y CO2 disminuyen con la
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temperatura. Comparando los resultados con y sin Ru se observa que el efecto es mas
importante para el hidrégeno a la mas alta temperatura de 650°C y se reporta una mayor

produccion tal como ya se menciono.

En términos generales las reacciones que permiten producir hidrégeno son endotérmicas y
son favorecidas por el incremento de temperatura, de acuerdo a la ecuacion de van’t Hoff,
que en este caso son, Boudouard (C + CO, — 2CO), el reformado de metano con vapor
(CH4 +H20 — 3H2 +CO) y reformado en seco de metano (CHs +CO2 — 2H2 +2C0).

4.2.4  Gasificacion con vapor de tolueno

Con el objetivo de probar los catalizadores con una molécula modelo de los alquitranes, se
gasifico con vapor al tolueno y se realizaron experimentos térmicos y cataliticos con una

relacion en masa Vapor/Tolueno, S/T=1.5, a 600°C, Figura 38.
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Figura 38. Fracciones mol de los productos de la gasificacion de tolueno, con
catalizadores con diferentes cargas de Ru. Catalizador A: 5% Ni/yAl>Os Catalizador B:
5% Ni- 0.25%Ru/yAl,03 5%, Catalizador C: 5% Ni- 0.5%Ru/yAl,Ozy 5% Catalizador

D: Ni-1.0%Ru/yAl>Os. Tiempo de reaccion= 20 s, 600°C.
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De la Figura 38, se observa que en los experimentos térmicos no se producen CO ni CHa,
unicamente se detectan hidrogeno y CO>. Al parecer, la oxidacion total se favorece en los

experimentos térmicos debido a la gran fraccion mol de CO2 (0.69).

Comparando la fraccion mol del Hz de los experimentos cataliticos con aquella del térmico,
se observa un incremento cuando se usa el catalizador de 5% Ni (de 0.30 a 0.44), lo que
representa un 46%. Al agregar 0.25% de Ru se produce un efecto adicional ya que la
fraccion mol del Hz se incrementa de 0.44 a 0.54 y esto a su vez corresponde a un
incremento de 80%. Sin embargo, al incrementar el Ru de 0.25% a 0.5 % ya no se observa
variacion en la fraccion mol y un ultimo incremento de 1% de Ru disminuye la fraccion
mol. Este comportamiento para el tolueno es analogo al de la molécula 2-metox-4-

metilfenol reportado en la Figura 27.

Entonces al parecer el catalizador 5% Ni-0.25% Ru/y Al>Oz es el méas efectivo para la
obtencién de hidrégeno usando los compuestos modelo 2-metoxi-4-metilfenol y tolueno y
no es necesario usar catalizadores con mayores cargas de Ru lo que en primera instancia

permite disminuir los costos de la sintesis del catalizador.

Recordar que en los experimentos térmicos no se produce CO ni CHa. Sin embargo, en los
experimentos cataliticos si se producen, pero sus fracciones mol practicamente, no se ven
afectadas por los porcentajes de metales en el catalizador. Promediando las fracciones mol
de CO y comparando con el promedio de las fracciones de metano, los valores de estos

promedios son muy semejantes.

Con respecto al CO., el experimento térmico report6 la mayor fraccion mol. Sin embargo,
al usar el catalizador de 5% Ni se observa una dréstica reduccion de la fraccion mol de 0.69
a 0.38. Al usar 0.25 % de Ru se observa una pequefia reduccion y al incrementar a 0.5%
de Ru, el valor ya no se altera. Sin embargo, al incrementar a 1% Ru se reporta un
incremento en la fraccion mol cuyo valor es semejante a aquel cuando se uso Unicamente
Ni. Este comportamiento va en concordancia con el del tamafio de cristal de Ni cuando
estuvo en presencia de Ru, ver Figura 23, en donde se muestra que el tamafio de cristal se
reduce con los catalizadores con 0.25% y 0.5% Ru y aumenta hasta conseguir un valor

semejante al del Ni. A su vez esta variacion en el tamafio de cristal del Ni también se refleja



84

en la produccion de H» ya que se obtiene una mayor fraccion molar cuando se usan cristales

pequefios del Ni.

Al parecer los esquemas de reaccion y mecanismo de reaccion obtenidos con experimentos
térmicos son diferentes a aquellos obtenidos con experimentos cataliticos, pues en los
térmicos no se obtiene CO ni CH4 0 en cantidades muy pequefias que no se detectan o bien
las reacciones donde se consumen estos compuestos son muy rapidas. Es posible que en
los experimentos térmicos se presenten pasos controlantes que impiden conseguir mayores
valores de la fraccion mol de hidrogeno En la Tabla 20 se reportan las reacciones de
reformado de Tolueno y sus entalpias a 298 K [42,110,111].

Tabla 20. Reacciones consecutivas durante el reformado de Tolueno.

Reaccion AH g4,
(MJ/kmol)
Reformado con vapor de tolueno. C,H; +7H,0—7CO +11H, 869
Reformado con vapor de metano. CH,+H,0<—CO+H, 206
Desplazamiento de agua. CO+H,0<——CO, +H, -42
Reformado de CO2 y metano. CH, +CO,«+—2C0+2H, -247

4.2.5  Gasificacion con vapor de 2M4MP y tolueno con
catalizadores con copromotores.

Adicionalmente en este estudio se realizaron modificaciones al catalizador con 0.25% Ru,
agregando otro promotor esto con la finalidad de buscar diferentes metales que tengan un
comportamiento similar y que se han més accesibles. Algunos otros promotores de menor
costo se han estudiado para aumentar la actividad catalitica, y la resistencia a la formacion
del coque y estabilidad. Metales tales como Mn, La, Ce, metales alcalinos (Ni, K) y metales
alcalinotérreos (Mg, Ca, Sr), han presentado ser promotores efectivos. EI Mn, en especial

muestra un alto potencial redox, y mejora la actividad catalitica y resistencia al coque [60].

Se seleccionaron a los metales Mg, Ca y Mn como promotores y se sintetizaron los
siguientes catalizadores Cat E: 5%Ni-0.25%Ru-1.0%Mg, Cat F: 5%Ni-0.25%Ru-1.0%Ca
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y Cat G: 5%Ni-0.25%Ru-1.0%Mn todos soportados sobre Al2Os. Los nuevos catalizadores
fueron evaluados en el desempefio de la gasificacion con vapor de 2M4MP y tolueno a la

temperatura de 600°C un tiempo de reaccion de 20 s.

En la Figura 39 se reportan los valores de las fracciones molares producidas por medio de
la gasificacion de 2-metoxi-4-metil-fenol, con los catalizadores 5%Ni-0.25%Ru-1.0%

Ca/yAl,0s y 5%Ni-0.25%Ru-1.0% Mg/yAl,Os.
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0.6 Bl catF
[ [
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Figura 39. Fracciones mol de los productos de la gasificacion con vapor de 2-metoxi-
4metilfenol, con catalizadores con diferentes copromotores. Cat B: 5%Ni-0.25%Ru,
Cat E: 5%Ni-0.25%Ru-1.0%Myg, Cat F: 5%Ni-0.25%Ru-1.0%Ca y Cat G: 5%Ni-
0.25%Ru-1.0%Mn. S/2M4MP=1.5 g/g; Cat/2M4MP=2.63g/g; tiempo de reaccion= 20
s, 600°C.

En el caso de los catalizadores con copromotores al Mg y Ca, se presenta una diminucion
de la fraccion mol de hidrégeno producida y por lo tanto un aumento en la fraccién mol de
CO2 con respecto al catalizador con solo promotor Ru. En el caso con catalizador que
contiene Mn el cual si presenta un aumento en la produccién de hidrégeno significante en
comparacion con los catalizadores con contienen Mg y Ca, teniendo aun una menor

fraccion molar de H2 con respecto al catalizador promovido con solo Ru.

Se puede observar que el desempefio de los dos catalizadores con Ca y Mg es muy
semejante, obteniendo una ligera disminucién en la produccion de Hz, y un aumento en la

produccion de COz. Caso contrario, cuando se emplea Mn y Ru como promotores donde
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existe un aumento en la produccion de Hz obteniendo un valor maximo de 0.52 en la
fraccion mol, y por consecuencia una disminucion de la fraccion de CO2 con respecto a los
otros dos catalizadores. Algo que se mantiene con los tres tipos de catalizadores es una

disminucién en la fraccién del metano.

En sintesis, existe una disminucion en la fraccion molar del Hz cuando se emplean
copromotores en el catalizador, esto puede deberse a que el nuevo promotor (Mg, Cay Mn)
al encontrarse en un porcentaje mucho mayor al del Ru de 1% en peso, bloque la superficie
tanto del metal activo (Ni) y del Ru.

De forma similar se evaluaron los nuevos catalizadores en la gasificacion con vapor de

tolueno, en la Figura 40, se muestra las fracciones de los productos generados.
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Figura 40. Fracciones mol de los productos de la gasificacion con vapor de tolueno,
con catalizadores con diferentes parejas de promotores. Cat B: 5%Ni-0.25%Ru, Cat E:
5%Ni-0.25%Ru-1.0%Mg, Cat F: 5%Ni-0.25%Ru-1.0%Ca y Cat G: 5%Ni-0.25%Ru-
1.0%Mn. Tiempo de reaccion= 20 s, 600°C.

Se puede observar que el caso de los catalizadores promovidos con Ru-Mg y Ru-Ca, se
obtiene una menor fraccion de Ha, con respecto al catalizador con solo Ru como promotor,
esto es un resultado similar a cuando se emplea 2M4MP. Sin embargo, los promotores Ru-
Mn producen un aumento en fraccion molar de Hz y una disminucion del CO2, teniendo un

mejor desempefio durante la gasificacion con vapor de un alquitran como el tolueno.
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El promotor Mn presento el mejor desempefio actuando como copromotor del Ru, con
respecto al Ca'y Mg los cuales disminuyeron la fraccion molar de Hz durante la gasificacion

con vapor de 2M4MP vy tolueno.

En sintesis, los resultados obtenidos de las diferentes gasificaciones con las moléculas
modelo 2-metoxi-4metilfenol o tolueno, de los catalizadores que solo contienen Niy Ru'y
con copromotores, el catalizador con mejor desempefio para la produccion de H fue 5%Ni-
0.25%Ru/yAl203, lo cual es una ventaja experimental ya que no se tuvieron que realizar

mas sintesis para usar catalizadores con mayores cantidades de Ru.

De acuerdo a los compuestos detectados durante los experimentos con 2M4MP, se

propone el siguiente esquema de reacciones:

»

CH3
OH
OCHjs \
+ H,0 H /H2+CO + CO,+ cH,+ C +H,0
CH3
OH

CHj

Figura 41. Esquema de reaccion de la gasificacion con vapor de 2-metoxi-4-metilfenol.

Cabe aclarar que los compuestos que se identificaron y cuantificaron principalmente fueron
H>, CO, CO2, CH4, C y H20O, mientras que los compuestos arométicos se detectaron y
cuantificaron con muy bajas concentraciones por lo que se cree que se formaron y

degradaron rapidamente para dar lugar a los gases permanentes.
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Capitulo 5

5 Modelo termodinamico

Con el objetivo de comparar las composiciones de los productos de los experimentos a
diferentes temperaturas de reaccion y relaciones vapor/biomasa, se realizo el calculo de las
composiciones de productos con un modelo termodinamico estequiométrico, el cual esta
basado en las constantes de equilibrio de las reacciones independientes que intervienen

durante la gasificacion.

Para una reaccion quimica, se define al equilibrio como: el estado cuando una reaccion
reversible evoluciona hacia adelante en la misma proporcion que su reaccion inversa. La
velocidad de reaccion de las reacciones directa e inversa son iguales, no hay cambios netos

en cualquiera de las concentraciones de los reactivos o productos.
El modelo termodindmico estequiométrico esta basado en las siguientes simplificaciones:

a) El producto de la mezcla gaseosa se comporta como un gas ideal.

b) De acuerdo a los resultados experimentales, los compuestos presentes en la mezcla
gaseosa que destacan son Hz, CO, CO2, H20 y CHa.

c) Mezclado perfecto y distribucion uniforme de la temperatura dentro del reactor;
tanto en las fases gaseosa y solida.

d) Solo se toman en cuenta las reacciones linealmente independientes.

Por lo cual se parte de la reaccion primaria donde se descompone térmicamente la biomasa:
C,H, 0, +WH,0) —— AHy + ACO) + ACO,, + AH,O( + ACH, +AC,  >1

Donde Airepresenta el coeficiente estequiométrico de cada especie.
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En este caso, se toman en cuenta los productos generados con mayor proporcion, sin
considerar los alquitranes, una vez transcurridas las reacciones primarias y secundarias. En
la Tabla 21 se reportan las reacciones secundarias debido a la ruptura de los hidrocarburos

pesados, obtenidos en la reaccion primaria.

Tabla 21. Reacciones secundarias durante la gasificacion.

Tipo de reaccion Reaccion quimica
Desplazamiento de agua a gas CO+H,0——H,+CO,
Reformado por vapor de metano CH, +H,0——3H,+CO
Reformado en seco de metano CH, +CO,——2H, +2CO
Gasificacion de coque C+H,0——>H,+CO
Reaccion de Boudouard C+C0O,——2CO
Gasificacion hidrogenada C+2H,——CH,

De estas seis reacciones se analiza cuales son linealmente independientes para incluirlas
en el modelo termodinamico. Paraello se realiza un arreglo matricial y se hace la reduccién
para encontrar la matriz diagonal conteniendo al nimero uno. Ver Apéndice D, se obtienen

tres reacciones linealmente independientes.
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Tabla 22. Reacciones linealmente independientes.

Tipo de reaccion Reaccién quimica AH® 298k

(kJ/mol)
Desplazamiento de agua a CO+H,0—>H,+CO, -41.116 5.2
gas (WGS)
Reformado por vapor de CH,+H,0——3H,+CO 205.813 5.3

metano (SRM)

Gasificacion de coque (GC) C+H,0——H,+CO 131.293 54

A partir de estas tres reacciones se plantea la ecuacion de las constantes de equilibrio,

partiendo de la siguiente ecuacion, basada en las fugacidades:

5.5

]
Ki :Hi F

donde: K; es la constante de equilibrio de la reaccién, f, es el coeficiente de fugacidad de
la especie i en una solucién gaseosa ideal y fi° es el coeficiente de fugacidad de la especie

i pura 1 bar. Para presiones bajas y si todas las especies se consideran gases ideales, la

ecuacion 5.5, se modifica a:

Ki=TT,(%)"P" 5.6

donde: yi es la fraccién molar de la especie i en el gas, vi es el coeficiente estequiométrico
de la especie i y P es la presidn del reactor en bar. Tomando en cuenta la ecuacion 5.6, 5.3

y 5.4, se plantean las constantes de equilibrio para las tres reacciones independientes.

CO+H,0—H, +CO, Y Yeo, o 5.7
KWGS - P

Yoo Yh,0
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CH,+H,0—3H,+CO Y, Yoo P? 58
K =———
Yen, Yn,0
C+H,0——H,+CO Yu, YeoP 5.9
KGC -
Yh,0

Se hace el cambio de variable de las fracciones molares de cada especie, tomando en cuenta

su coeficiente estequiométrico en la reaccion, a partir de la ecuacion 5.10 :

A 5.10

Para el caso del hidrégeno su fraccion molar queda expresada de la siguiente forma:

Y, = A A
OA+A+A+A+A E

E=A+A+A+A+A

De forma andaloga para el caso de las demas especies, su fraccion molar es la siguiente:

Yeo :%1 Yeo, :%v Yh,0 :% Y Yen, :%

Las fracciones de cada compuesto se sustituyen en la ecuacion de las constantes de

equilibrio, 5.7-5.9, obteniendo las siguientes tres ecuaciones:
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Koo = AA, 5.11
Ao A,

B A13A2|:)2 5.12

KSRM AAASEZ

K. = AAP 5.13
AE

Por lo tanto se cuenta con tres ecuaciones no lineales (5.11-5.13) y cinco incégnitas (A1,
Az, Az, A4y As). Para completar el sistema de ecuaciones se agregan los balances de materia,

basandose en la ecuacién 5.1:

Carbono X=A+A+A +A 5.14
Hidrégeno 2w+ Yy =2A +2A, +4A 5.15
Oxigeno Z+wW=A, +2A,+A, 5.16

Donde x, w, y y z son valores conocidos que dependen del tipo de biomasa. De esta forma
se tiene un sistema de seis ecuaciones algebraicas no lineales con seis incognitas, debido a

que ahora se considera As.

5.1 Constantes de equilibrio

Para resolver el sistema de ecuaciones es necesario conocer las constantes de equilibrio de
cada reaccidn a las temperaturas de reaccién de 550°C, 600 °C y 650°C. Para ello se parte

de la siguiente ecuacion:
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~AG? 5.17
K;=exp| ——
RT

donde j hace referencia a la reaccion, por lo tanto es necesario calcular el argumento de la
exponencial donde el cambio de la energia libre de Gibbs de cada especie quimica depende

de la temperatura (cero) [112].

G° =H° —TS? 5.18

Al multiplicar por el coeficiente estequiométrico de cada especie vi y sumar sobre todas las

especies presentes, se obtiene:
— 5.19
i i i

Como resultado de la definicion de un cambio en la propiedad estandar de reaccion, la

expresion se reduce:

AG® = AH® —TAS® >20

El calor estandar de reaccidn esta relacionado con la temperatura:

1 AC?O 5.21
AH® = AHG +R[ 2T

0

Para el termino de la entropia en el estado estandar de la especie i a la presion estandar P°

constante:
o dT 5.22

dsp =C°
T

Si se multiplica por vi, sumando todas las especies presentes y recurriendo a la definicion

de cambio de propiedad estandar de una reaccion, se obtiene:
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5.23
das® =ace 9T
P T
Al integrar:
AC 5.24
AS® = ASy+R[ =2 185, dT
R T
Las ecuaciones se combinan para dar:
AC 5.25
AG® = AH +RjT 2 T - TASS — RTjT ar
To R T
ase =AM —AG]
T

De donde se obtiene

AC? AC 5.26
AG°=AH§—1(AH§—AG§)+RIT A%, dT
T, To R T
Finalmente, dividiendo entre RT:
0 0 0 5.27
AG® _AG)-AHy  AHp EITACP 47, [TACE dT
RT RT RT  T/% R R T

0

donde, R es la constante de los gases, T es la temperatura de reaccion en grados Kelvin, To
es la temperatura estandar 298 K, AHo° es el cambio de la entalpia de la reaccion a
condiciones estandar, AGo° es el cambio de la energia libre de Gibbs a condiciones estandar
y ACp° es el cambio del calor especifico de la reaccion a presion estandar (1 atm) . La
primera integral del lado derecho de la ecuacion 5.27 se resuelve, obteniendo la ecuacion
5.28:
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T ACp° AB AC AD(7-1 5.28
jTO = dT:(AA)TO(T—1)+7T02(T2—1)+?T03(73—1)+T(TJ
T 5.29
T=—
TO
Donde por definicion
AA:ZVVA\: Z ViA - Z ViA 5.30

productos reactivos

y las expresiones para AB, AC y AD son anélogas a la anterior. Resolviendo la segunda

integral:

0 2 5.31
r ACp d—T:(AA)Inr+ ABT, + ACT02+A2—D2 (T—Hj (z-1)
T R T TTO 2

0

Las ecuaciones anteriores se reorganizan como un factor K compuesto de tres términos,

cada uno representando una contribucion basica a su valor:

K, = KKK, 5.32
~AG? 5.33
Kozexp[ F?‘?Oj
0
o 5.34
K, zexp{ARl:_o (1—1—0)}
0
K =exp _1 TﬂdT_FJ.T&pOd_T 5.35
2 T% R TR OT

Combinando la solucidn de las integrales de las ecuaciones 5.28 y 5.31, la ecuacion 5.35

queda de la siguiente forma:
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Y 5.36
K, zexp{AA{lnr—(T—_lﬂ+lABTo (=)
2

2 2
+EACT02 (r-1)"(r+2) +l£ (T—Zl)
6 T 2Ty ©

Por lo tanto para encontrar las constantes termodindmicas a las tres temperaturas de
reaccion es necesario calcular el cambio de los calores especificos, los valores de la entalpia
estandar y la energia libre de Gibbs de cada reaccion, para sustituirlos en las ecuaciones
5.32a5.36.

La Tabla 23, presenta los valores de las constantes de las expresiones del calor especifico,
la energia libre de Gibbs de formacién y entalpia estandar a 298.15 K de cada especie

presente en las tres reacciones independientes:

Tabla 23. Capacidades calorificas, energias de Gibbs de formacion y entalpias estandar a
298.15 K, R=8.314 J/(mol K).

Especie C(F;;sggl/)R % — A+BT +CT2+ DT> AG{ (imoly  AHY (3/mol)
A B (1/ K) C(K?) D (K?)

CHa 4217 1.702 9.08x10° -2.16x10°® -50460 -74520
H> 3.468 3.249 4.22x10* 8.30x10°

CcoO 3.507 3.376 5.57x10* -3.70 x10° -137169 -110525

CO2 4.467 5.457 1.05x10°% -1.16x10° -394359 -393509

H20 4.038 3.47 1.45x10°% 1.21 x104 -228572 -241818
C 1.026 1.771 7.71x10* -8.67 x10*

Como ilustracion de un caso especifico, para el caso de la reaccion de desplazamiento de
agua-gas WGS (5.2), por medio de la ecuacion 5.30 se calculan los cambios de las
constantes del calor especifico para la reaccidon, tomando en cuenta los coeficientes

estequiométricos, las energia de Gibbs y entalpia estandar.

CO+H,0—H,+CO,
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A=Y VA=A, + Ay ~Ag Ao =3.249+5.457-3.376-3.47=1.86

De forma analoga se calcularon AB=-5.40x10*1/K, AC=0 K2y AD=-1.16x10° K2,

Se calcula la energia libre de Gibbs y entalpia estandar de la reaccion, tomando en cuenta
los coeficientes estequiométricos de la reaccion 5.2 y valores reportados en la Tabla 21.

AG? = ZviAG?i = AGYy, +AG] o, —AG{, —AGY,, ,

AG, =0+ —394359i - —137169L - —228572L :—28618L
mol mol mol mol

AHS =Y VAHS, = AH?, +AHS o —AH?, —AH?,

AH; =0+ —393509L - —110525i - —241818L :—41166L
mol mol mol mol

Por medio de la ecuacion 5.29 se calcul6 z, para la temperatura de 600 °C.

_T _(600+273K _, .

T, 298K

Con estos datos es posible calcular los valores de Ko, K1 y K2 mediante las ecuaciones 5.33,

5.34 y 5.36 respectivamente.



99

J

G 28618
Kozexp[ 0]:exp 5 mol —~103862.66
0 8.314 (298K )
mol K
4116
Kl:exp[AH0 (1—T—°H=exp - mol (1—298Kj ~1.766x10°°
R\ T (8.314 (298K)) 873K
mol K
N 1, (-1
K, =exp {AA{In T—(T;HWLEABR
T T
1 r-1°(r+2) 1AD(r-1)
+_ACT02( )T( )+§T_2( 12)}
0
36-1)] 1 Y (3.6-1)°
K, =exp41.86| In(3.6)— e +§(5.4x10 )(298K)
1)’ 1.16x10°) (3.6 1)’
+L0)(208K 2 B2 (36+2) 1 2)(3'6 Y |1 680
6 3.6 2 (298K)" (3.6)

Finalmente se calcul6 la constante de la reaccion de desplazamiento de agua a gas a 600

°C con la ecuacion 5.32:

K, = K KK, =(103862.66)(1.766x10°)(1.689) = 3.1

Este mismo procedimiento se realizo para las temperaturas de 550°C y 650°C y para las

otras dos reacciones linealmente independientes, Tabla 24.
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Tabla 24. Constantes de equilibrio de las reacciones a diferentes temperaturas.

Reaccion Constantes de equilibrio
550°C 600°C 650°C
CO+H,0——H, +CO, 411 3.11 2.42
CH,+H,0——3H,+CO 7.19x107? 0.511 2.71
C+H,0——>H,+CO 6.93x1072 0.213 0.579

5.2 Estimaciones del modelo termodinamico del
equilibrio.

Usando los valores de las constantes termodinamicas del equilibro, es posible resolver el
sistema de seis ecuaciones, 5.11 a la 5.16 y las seis incdgnitas que son los coeficientes
estequiométricos Ai. Se uso el software Polymath, dando como resultado las fracciones
molares de cada compuesto en base seca. A continuacion, se comparan los resultados
obtenidos de modelo estequiométrico en el equilibrio y los resultados experimentales
empleando los catalizadores Ay B.

5.2.1 Efecto de la relacion vapor/2M4MP

En la Figura 42, los resultados experimentales son comparados contra los valores tedricos
de las fracciones molares del equilibrio durante la gasificacion con vapor de biomasa
(ecuacidn 5.10), a 600°C y diferentes relaciones S/2M4MP.
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Figura 42. Fracciones molares de los productos en base seca usando diferentes
relaciones S/2M4MP y Cat A: 5%Ni/yAl203, Cat B: 5%Ni-0.25%Ru/yAl>Os3,
empleando una linea sélida para representar los datos del equilibrio. [T=600°C ;

Cat/B=2.63 mg; 20 s tiempo de reaccion].

En cuanto a la comparacion de los valores de equilibrio con los obtenidos
experimentalmente al variar la relacion S/B, se observa una tendencia al aumento en la

produccion de Ha, debido a que los catalizadores favorecen a la reaccion de reformado del
metano:

CH,+H,0——3H,+CO

El hidrdégeno reporta valores experimentales alrededor del equilibrio y el monéxido de
carbono reporta valores experimentales mayores que los del equilibrio y todo esto es

congruente con lo que se debe esperar de productos y reactivos con la relacion al equilibrio
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termodinamico. Para todos los compuestos se observa muy poco efecto de la relacién
vapor/2M4MP en la fraccién mol.

5.2.2 Efecto de la temperatura

En la Figura 43, los resultados experimentales se comparan con los valores de las
fracciones molares en equilibrio durante la gasificacion por vapor del compuesto 2-metoxi-
4-metilfenol, a diferentes temperaturas.

07 Hidrégeno Monodxido de carbono
0.18
0.6 i L.
0.16
05 : J 3
054 §/ 0.14
S —
_— S
E 0.4 4 il £ 0.12 ¥
5 i g s
S = Equilibrio 2 Equilibrio
£ 039 = CatA :Lé 011 = CatA
02 A CatB 0,084 A CatB
0.06
0.14
0.04
0 T T T T T T T T T T
825 850 875 900 925 825 850 875 900 925
Temperatura (°K) Temperature (°C)
054 Diéxido de carbono Metano
E Equilibrio 034
0.4 4 ® CatA Equilibrio
A CatB 0.25 1 = CatA
_ — A CatB
g 03+ . g 024
§ 4 §
3} i3
g 021 | 3 & 0.15
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0.05 4 % %
0

8&5 8%0 8;5 960 9&5 8&5 8%0 8;5 960 9&5
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Figura 43. . Fracciones molares de los productos en base seca usando diferentes
temperaturas y Cat A: 5%Ni/yAl.O3, Cat B: 5%Ni-0.25%Ru/yAl>O3, empleando una
linea sélida para representar los datos del equilibrio. [Cat/B=2.63 mg; 20 s tiempo de
reaccion].
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La ecuacion 6.37 es conocida como la ecuacion de van't Hoff y permitira interpretar los

cambios de las fracciones molares con la temperatura:

(dan] CAHZ(T) 5.37
dT ),  RT?

Si la reaccion es exotérmica, esto es, si la energia es liberada de la reaccion y AHxn €S
negativa, en el equilibrio, la constante y la conversion de los reactantes a los productos
disminuye con el incremento de la temperatura. Lo contrario sucede en las reacciones
endotérmicas, donde la energia es absorbida por la reaccion y AHnn €s positiva y en el
equilibrio tanto la constante y la conversién de la reaccidn incrementan con la temperatura
[113].

Se observa que las fracciones molares de hidrégeno y CO se incrementan con la
temperatura y esto es coherente ya que la reaccién donde se producen es reformado con

vapor de metano
CH,+H,0——3H,+CO

La entalpia de esta reaccion es 205.813 kJ/mol y la reaccion es endotérmica. De acuerdo a
la ley de van't Hoff en las reacciones endotérmicas la produccion se incrementa con la

temperatura.

En el caso de la comparacion entre los valores experimentales y los valores de equilibrio,
Figura 43, a diferentes temperaturas, existe un comportamiento similar, donde ambos
catalizadores favorecen la reaccion de reformado del metano, teniendo una mayor fraccion

molar de H».

Con relacion a la fraccion mol del CO2, disminuye cuando aumenta la temperatura y esto

es concuerda ya que el CO2 se produce en la reaccion:

CO+H,0——H, +CO,
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la cual es exotérmica y de acuerdo a la ley de van't Hoff en este tipo de reacciones la
conversion disminuye con la temperatura y por lo tanto la fraccion mol del producto CO;
disminuye con la temperatura. Se observa también que el promotor Ru no afecta
considerablemente las fracciones molares de CO> a ninguna temperatura.

La fraccion mol del CHa4 disminuye con la temperatura debido a que el CH4 participa como
reactivo en una reaccion endotérmica, en la cual la conversion se incrementa con la
temperatura y por lo mismo disminuye la cantidad del reactivo metano. El promotor Ru no

tiene mucha influencia en la fraccién mol del CHa.

De acuerdo con los resultados experimentales y del modelo termodinamico, las fracciones
de hidrogeno y dioxido de carbono son las mas cercanas a los resultados teoricos, sin
embargo, existe un grado de separacion significativo en las fracciones de los compuestos
CO vy CHas.

El modelo termodinamico planteado ha permitido determinar las fracciones molares de los
compuestos en la fase gaseosa, pero con cierta discrepancia con los datos experimentales.
Esto se puede deber a que en el modelo termodinamico se toman en cuenta la entalpia y el
cambio de la energia libre de Gibbs del carbono igual a cero, pero se ha reportado que el
carbdn generado en estos procesos es un carbén en forma de grafito [113], y esto puede ser
una posible razén de las diferencias. Un trabajo a futuro de este grupo de investigacion sera
modificar el modelo tomando en cuenta las energias libres de Gibbs y entalpias permitidas

para la formacion del grafito.



105



106

Capitulo 6
6 Modelo Cinético

En el presente estudio, se propone un mecanismo similar al de Salaices et al., 2010,
considerando las reacciones independientes de desplazamientos de agua-gas, el reformado
con vapor de metano y la gasificacion de carbono. Las velocidades de reaccion se
expresaron con la ecuacion de Langmuir-Hinshelwood, considerando los parametros de
adsorcion de las especies quimicas y las constantes intrinsecas de reaccion. La velocidad
neta de reaccion de formacion y consumo de las especies quimicas presentes en el gas se
considera como una adicidn algebraica de las velocidades de reaccion independientes. Los
parametros cinéticos (constantes cinéticas de reaccion, energias de activacion y factores
pre-exponenciales) fueron estimados con los datos experimentales de la gasificacion a

diferentes temperaturas y de constantes de equilibrio de adsorcion.

6.1 Mecanismo de gasificacion con vapor de biomasa

Reaccion general de la gasificacion catalitica y reacciones linealmente independientes:

C,H, 0, +WH,0 5y — AH, ) + ACO ) + ACO, + AH 0 + ACH, ) + AC, 6.1

Tabla 25. Reacciones linealmente independientes.

Tipo de reaccion Reaccion quimica

Desplazamiento de agua a gas CO+H.O0——>H. +CO 6.2
(WGS) 2 2 2

Reformado por vapor de metano CH +H.0——3H. +CO 6.3
(SRM) 4 2 2

Gasificacion de coque (GC) C+H,0——>H,+CO 6.4

Los datos experimentales muestran que las especies mayoritarias presentes en la mezcla
gas producto son Ho, CO, CHs y H20, mientras que la disposicion de coque fue pequefia
con la presencia de Ru en el catalizador. Por lo tanto la velocidad de reaccion dominante
se expresa como resultado de una adicion algebraica de las velocidades de las dos reaccion
independientes predominantes en la gasificacion y que contienen a las especies detectadas

de manera significante (6.2-6.3).
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El mecanismo de Langmuir-Hinshelwood es frecuentemente usado para expresar las
velocidades de reaccion catalitica de reacciones como la de desplazamiento de agua-gas,
reformado con vapor de metano y gasificacion de carbono [12,114,115]. La forma general
de la ecuacion de Langmuir-Hinshelwood es:

KKAp, 6.5

[1+Z;Kfp,}
]=

donde, ri es la velocidad de reaccion del componente “i”” en mol/(geat S), Ki s la constante

1312 [ITEE]
| |

cinética del componte “i” en mol/(gcat S), K%j es la constate de adsorcion de la especie
en 1/bar, p es la presion parcial de la especie “i” en bar, n es el nUmero de especies
quimicas, j denota cada especie en el denominador y “m” es el numero de sitios en el

catalizador involucrados en la reaccion.

6.1.1 Mecanismo de desplazamiento de agua-gas
De acuerdo al mecanismo de Langmuir-Hinshelwood para el caso de la reaccion de

desplazamiento de agua-gas, la reaccion global es:
CO+H,0——CO, +H, 6.6

La cual se propone que se verifica a través de la secuencia de pasos adsorcion-reaccion

superficial-desorcion, representados por las ecuaciones de 6.7-6.11:

CO+S<«——>CO-S 6.7
H,0+S<—>H,0-S 6.8
CO-S+H,0-S«—>CO,-S+H,-S 6.9
CO,-S<«—>CO, +5S 6.10

H, - S<—H,+S 6.11

Primeramente, se definen las velocidades de reaccidon de cada etapa. Adsorcion de CO

sobre el catalizador 6.7:



108

A D
= kco pcva - kcoccos 6.12

Donde kCAO es la constante de adsorcion del CO, kgo es la constante de desorcion del CO,

Pco es la presion parcial del CO y Cy es la concentracion de sitios vacios en el catalizador.
La constante de equilibrio de la adsorcién del CO se define como:
kA 6.13

Se multiplica y divide el segundo termino de la ecuacion 6.12, por kéo ;

R kA 5 6.14
nh= kco PcoCy _k% kcoCcos
Ceo.
-4 [t - S5t

De forma anéloga se definieron las velocidades de los pasos de adsorcion de H2O, reaccion

superficial de las especies adsorbidas y las desorciones del CO; e Ha:

c 6.15
r2 = k:zo (szocv — s ]

A
|‘<HZO

K

S

C C 6.16
r; =K, (CCO-SCHZO-S — 2t e j

C 6.17
r4 = kiz (CCOZ-S _M]

C 6.18
;= kHD2 [Cst - P V]

A A D D PpeL s .4 ..
Donde Ky, KHZO , KCOZ y KH2 son constantes de equilibrio de adsorcion y desorcion de

los compuestos, mientras que K es la constante termodinamica de equilibrio de la reaccion.

Proponiendo a la reaccion superficial como la etapa controlante de la reaccion, esto es, la

reaccion mas lenta del mecanismo,

CCOZ-SCHZ-S
K

S

r; =K, (Cco-scHzo-s -
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por lo tanto, es necesario definir la concentracion de cada una de las especies adsorbidas

sobre la superficie del catalizador en términos de las presiones parciales de cada especie.

, ;s = -/ ., A
Los demés pasos son rapidos. Para la adsorcion de CO, su constante de adsorcion kCO es

muy grande.
C
-1 522
r, C.n.
Por lo tanto:
A
Ceos = PeoCiKeo 6.19
Se hace lo propio para las velocidades de los pasos restantes:
Cy 0s = Py oC K:o 6.20
Pco,Cy 6.21
Cco,s — KcDoz
Py,C, 6.22
CHZ-S = P:D

Las cuales se sustituyen en la velocidad de reaccion superficial (6.16):

Ceo,sCh,. Peo,C. Pu,C,
= ks (CCOSCHZOS _%SHSJ k (pcoC Kco szoC KAZO _I?:Toz;i]
+ Peo, P
co, MH,
=K (Czpccho PuoKiio — W]
Se factoriza el primer termino de la ecuacion:
pCO pH
I, =k.CZpo K& KA 1- —
27 PeoBeoPro [ Peoko szoK::zoKsKsozKa]

La multiplicacion de las constantes de equilibrio de cada de etapa se define como la

contante termodinamica de la reaccion de desplazamiento de agua a gas, Kwas:
A A D D
Kwes = KCOKHZO Ks KcozKH2 6.23

Por lo tanto:



3= ksz2 Pco Kéo szoKlﬁzo (JﬁMJ

pCO pHZO KWGS
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6.24

De la anterior ecuacién solo es necesario definir la concentracion de sitios vacios en el

catalizador, Cy, partiendo de la concentracion de sitios totales como la suma de sitios vacios

maés los sitios ocupados por las diferentes especies quimicas en el catalizador:
C; =C,+Ceos +CHZO~S +CH2~S +Ccoz‘s

pCOZCv N pHZCv

D D
Keo, Kp,

C; =C, + PG, Kc?o + szvaKlﬁzo + + pCH4CVK£H4

C; =C, + peoC K& + szvaKlﬁzo + pcozché\o2 + pHZCVK:Z + pCH4CVKCAH4
De la cual se factoriza y se despeja Cy:
CT
(1+ PooKéo + ProKiho + Peo, Ko, + P, K, + Pon, K&, )

v

La ecuacion 6.26se sustituye en 6.24, resultando la expresion:

ksCT2 Pco KcAo szo K:ZO (1_ pCOz sz ]

r, = >
A A A A
(1+ PeoKeo + Pr,o Ko + Peo, Keo, + P, Ky,

Pco szoKWGs
Finalmente se agrupan las constantes de la ecuacién y se definen

k\}ves = ksCT2 Kéo K:I\ZO

Kass Peo Pho Peo, P,
fwes = A A A A A V2| Peo Py o K
(1+ PeoKeo + szoKHzo + Peo, Kco2 + pHZKHz + pCHAKCHA) CO FH,07"WGS

6.25

6.26

6.27

como

6.28
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6.1.2 Mecanismo de reformado con vapor de metano

CH, +H,0——3H,+CO 6.29
CH,+S<«—CH,-S 6.30
H,O+S<«—H,0-S 6.31

CH,-S+H,0-S+2S<«—>3H,-S+CO-S 6.32
3H,-S<—>3H, +3S 6.33
CO-S«—CO+S 6.34

Definiendo a la etapa de 6.32 como la etapa controlante y siguiendo un procedimiento
similar al del mecanismo de desplazamiento de agua a gas, se obtiene la expresion de
velocidad para el reformado con vapor de metano, ver el procedimiento en el Apéndice E.

Pco Pﬁz J 6.35

Tsrm = 3 {1_
(1+ Ken, Pen, + Keo, Peo, + Pa, KHA2 + PeoKéo + szoK:{\zo) Ksau Pen, Prso

kSRM pCH4 szo

6.2 Construccion del modelo
La velocidad de reaccidon global se define como una adicion algebraica, usando las
ecuaciones de velocidad de las reacciones de desplazamiento agua-gas (WGS) y reformado
con vapor de metano (SRM):

_ _ 6.36
= Zvj,irj =Vies.ifwes 1 Vsrm iTsru

(1342} (13421

donde ;i es el coeficiente estequiométrico de la especie “i” en la reaccion “j” y rjes la

(13421

velocidad de reaccion 7.

El reactor CREC Riser Simulator es un reactor por lotes con buen mezclado y las

reacciones que se efectan en él tienen las siguientes expresiones de velocidad:
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D 6.37
d 1
V ( RT )

donde V es el volumen del reactor en cm?, W es la masa del catalizador en gramos, pi es la

presion parcial de la especie “i”, R es la constante de los gases en cm®atm Kmol?, T es la

temperatura del reactor en Kelvin y t es el tiempo en segundos.

Por lo tanto, combinando las ecuaciones 6.5 y 6.37, se puede expresar la derivada de la

presion parcial de cada especie con respecto al tiempo de la forma:

V .
— RTk'p.
dp, W P

dt n "
1+ KPp,
=

6.38

Estudios previos del grupo de investigacion muestran que la adsorcion del CHs es
inapreciable [12,108]. Ademas en otros estudios las constantes de adsorcidn de las especies
H>, CO y CH4 se asumen como insignificantes por el rango de temperaturas de operacion

[116] y entonces el CO; es la Gnica especie con adsorcion significante.

Por lo tanto, para cada especie se define su ecuacion diferencial en términos de la velocidad
de reaccion de WGS y SRM.
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W .
de2 _ v RTkWGs Pco pI-ZIzO 1- pcoz sz 6.39
dt (1+ p(;o2 K(?Oz ) KWGS pCO pHZO
W .
N 3 V RTkSRM ch4 przo (l_ pco p|3-|2 ]
<1+ pco2 Kéoz ) KSRM pCHA pHZO
W .
dpco _ V RTkWGS Pco pl-zle 1- pco2 sz 6.40
dt (1+ Pco, Kéoz) ues Peo Pro
W .
N V RTkSRM ch4 pHZO 1_ pco paz
4
(1+ pco2 K(?Oz ) KSRM pCHA szo
W .
TRT
dpeo, _ v/ s PooPro g Peo P o4
2
dt (1 +Peo K éoz ) Kuwes Peo Pu,0
w .
e, v R T Pen, p: ©f1 PeoPs, o4
dt (1_|_ pcoz Kc?oz ) KSRM ch4 szO
W .
dezo _ V RTkWGS pCO szo (1_ pCOZ sz J
dt (1+ Peo, Ko, )2 s Poo Pro 643
W

v RTkIsRM Pch, Pr,o (1_ Pco paz ]
4
(l+ Pco, Kéoz )

Ksru Pch, Pr,o

donde ks Y ksry €S la constante cinética de las reacciones de desplazamiento de agua-
gas y reformado con vapor de metano respectivamente, Kyyqs Y Ksgy SON las constantes
termodinamicas de las reacciones de WGS y SRM respectivamente y K/,_es la constante

de adsorcion del CO:..

De acuerdo de la ecuacion de Arrhenius, de las constantes cinéticas ki, ;s Y kg S€ Obtiene

los parametros intrinsecos de factor pre-exponencial y energia de activacion de la reaccion,
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para lo cual se utilizo la expresion de Arrhenius centrada en la temperatura promedio
(600°C):

e exp( : € j

) ~RT,RT,,

ke | B
o AT avg &P (_ I%Tavg j Aravg
:iexp _5 i_i :kioexp _5 i_i
ATavg R Ti TaVQ R Ti Tavg

6.44
ko B[1_L
RIT T,

donde k/ es la constante de velocidad, k; es una relacion de los factores pre exponenciales
AilAo, E; es la energia de activacion aparente, “i” es el tipo de reaccion. Por lo tanto
sustituyendo la ecuacion 6.44 en las ecuaciones diferenciales de las presiones parciales

6.39-6.43, se obtiene el siguientes sistema de ecuaciones para los pardmetros intrinsecos:
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dt (1+ Pco, Kéoz )

E 1 1 6.45
v RT {kSRM eXp[ SI’;M {T_ T J]J Pen, Pryo 3
avg (1_ Pco sz J

(1"‘ Pco, Kéoz )4

W 1 1
e g (1_ Peo, P, }
K

W 1
—RT Lkwes exp( Eues [ B] Pco Phjo
d vV R I\T T,
Pu, (1— Peo, P, j

Kwes Pco szo

=

+3

Ksrm Per, Ph,o

dt (1+ Pco, Ké\oz )2

WGS pCO pHZO

6.46

+

W E 1 1
v RT (kgRM eXp( SFF;M (T _T}JJ Pew, Prjo 3
avg 1_ pco sz
K

(1"‘ Pco, KcAo2 )4

SRM pCH4 szo

dt (1+ Peo, K(?O2 )

W 1
dp VRT[kWGSep(EWGS(T T, mpprZOL Peo, P ] il
co, 1_ CO, MH,

Kuwes Peo Ph,0

W E 1 1
kgRM exp[ SRM [ ]J} p(:H4 szo 6.48
e, v ( R\T T, [1 Peo P, J

dt (1+ Peo, Ké\oz )2

W 1
l {kweg exD( Suss (T T m Peo Pro
dezo _ [1— Peo, Pu, }
K

WGS pCO pHZO

6.49

W 1 1
v RT (kgRM EXp[ SFF;M [T_T]JJ Pew, Prjo 3
B avg (l— pCO pHZ J

(1+ Peo, Kéoz )4

Ksru Pen, Pr,o
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Este modelo se ajustd a los datos experimentales para estimar los parametros intrinsecos
las relaciones de factores pre exponenciales y las energias de activacion, de acuerdo a la

seccion 6.4 Estimacion de pardmetros cinéticos intrinsecos.

6.3 Constante de adsorcion del CO2

La constante de adsorcion del CO> se determind de forma experimental en el Reactor
CREC Riser Simulator, en el cual se pueden hacer estudios de adsorcion y esto es una de
sus ventajas. Los experimentos de adsorcion de CO- se realizaron usando el catalizador 5%
Ni-0.25%Ru/yAl,O3 midiendo la cantidad de CO> adsorbido, cuando se inyectan diferentes
volimenes de CO- al reactor a las diferentes temperaturas de reaccion (500°C, 550°C,
600°C y 650°C). La ecuacidn de la isoterma de adsorcion de Langmuir se ajusto volumenes
adsorbidos de CO:..

VCA(‘)2 Kéoz I:)coz 6.50
V, 1+K4P.
1 1 1 1 6.51
A A Ve
V002 Vi, Kco2 PCOZ Vi

A - - y
Donde V¢, es el volumen de CO; adsorbido sobre el catalizador, PCoz es la presion del

COo, Vm es el volumen de la monocapa y Kéoz es la constante de adsorcion del CO.. Por lo

tanto, graficando el inverso del volumen de CO; adsorbido, Ilamado grado de cobertura (
A . y .

VCOZ ), contra el inverso de la presion de COz, el volumen de la monocapa se obtiene de la

ordenada en el origen (1/Vm) y la constante de adsorcion del CO> (Ké‘oz) se obtiene de la

, 1
pendiente — |
Vm KCO2

Para realizar los experimentos, empleo la metodologia de Rostom et al., 2018 [117], donde

se colectan 0.5 g de catalizador en el reactor, se eleva la temperatura a 500°C y se inyectan
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diferentes volumenes de CO., con una presion inicial del Ar en el reactor cercana a una

atmosfera.

En la Tabla 26, se muestran los valores de los moles inyectados y los cambios de presion
en el reactor para construir la isoterma de adsorcion. Después de inyectar el volumen de
COo, se mide el cambio de presion en el reactor (columna 5) y se compara con el aumento
teorico de la presion que se deberia de alcanzar con el volumen inyectado de CO> (columna
4). La diferencia de presiones representa la cantidad de CO, adsorbido, columna 6. La
columna 8, es el nmero de moles que se adsorbieron. La cantidad de catalizador empleada

fue de 0.545 g de catalizador con los cuales se calcula el grado de cobertura V, columna 9.
La presion parcial del CO, se calcula usando la ley de Dalton P = yCOZPT , donde pco

es la presion parcial del CO2, yco2 es la fraccion del CO2 y Pt la presién total dentro del
reactor. La fraccion mol es la relacion entre los moles de CO2 y los moles totales dentro

del reactor, a su vez los moles totales son la suma de los de Ary CO2a 500°C.

Tabla 26. Grado de cobertura y presion parcial del CO> a diferentes cantidades inyectadas

de CO..
Volumen Moles  de | Presion Presion Presion Diferencia Moles \% v Pco2 1/ Pcoz
inyectado CO; (umol) inicial tedrica medida de de CO2 (umol/gcat) | (gcat/mol) (atm) (1/atm)
de CO; medida | después después presiones (umol)
(ml) Ar de la | de la | (Teo-Exp)

(atm) inyeccion | inyecciéon | (atm)
(atm) (atm)

3 124.30 0.95 111 1.087 0.0268 1.452 2.02 4.94x10° 0.156 6.40
5 207.16 0.94 1.2 1.16 0.037 2.00 2.79 1.22 x10° 0.26 3.84
7 290.03 0.97 1.34 1.29 0.0525 2.84 3.97 2.52 x10° 0.364 2.74
10 414.33 0.96 1.48 1.40 0.0757 4.10 5.72 1.55 x10° 0.52 1.92

La Figura 44, presenta la isoterma de adsorcion para la cual se hizo una regresion lineal

ajustando la ecuacion linealizada de la isoterma de Langmuir-Hinshelwood.
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Isoterma de adsorcion CO, (500°C)

6.E+05 T

5E+05 + y =69965x + 58743 o
= Rz=09746 T
Q4E+O5+ e
£ _
B3EHO5 + e
RS .=
> 2E+05 + 0 et
5 [ ]

1.E+05 +

0.E+00 t

0 1 2 3 4 5 6 7
1/P o, (1/atm)

Figura 44. Isoterma de adsorcion del CO2a 500°C, catalizador 5%Ni-0.25%Ru/yAl>Os.

Usando la pendiente y la ordenada al origen se obtiene que KCAO2 = 0.84 atm™ a la

temperatura de 500°C. EI mismo procedimiento se realizo para las temperaturas de 550°C,
600°C y 650°. Tabla 27 reporta los resultados de las constantes de adsorcion a las tres

temperaturas de reaccion.

Tabla 27. Constantes de CO: a diferentes temperaturas.

T (°C) Ko, (atm™)
500 0.84
550 0.57
600 0.4
650 0.35

Usando la ecuacion de Arrhenius para la adsorcion de CO2, es posible calcular los
parametros intrinsecos de la adsorcién de CO2 en el catalizador, K¢,y AHESS el fator pre-

exponencial y el calor de adsorcion del CO- respectivamente.

KA —K el AH& (1 1 oo
CO, Co, R T Tavg

Con la forma linealizada de la ecuacion anterior y los datos de la Tabla 27, se construye un

grafico para poder obtener de la pendiente y ordenada al origen cada parametro intrinseco.
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. AH ads 6.53
" KgOZ_.nKCOZ_ﬁ[LAJ

La Figura 45, muestra la grafica de version linealizada de la ecuacion de adsorcion de CO>

de los valores de In K¢, vs (1/T-1/Tavg).
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Figura 45. Funcidn de la constante de adsorcion a diferentes temperaturas.

A partir de la pendiente y la ordenada al origen se obtienen los valores de los parametros
intrinsecos de la adsorcion del CO2, Tabla 28.

Tabla 28. Parametros de adsorcion de CO> con el catalizador 5%Ni-0.25%Ru/yAl>03

Parametro Valor
Ko, (1/atm) 0.49
AHgdoS2 (kJ/moI) -35.63

Los resultados obtenidos son cercanos a los reportados por Mazumder quien obtuvo valores

de constante de adsorcion KZOZ y calor de adsorcion AHé“’OS2 de 0.5643 atm™ y -20.97

kJ/mol con un catalizador de 20%Ni-5% La>03/yAl.03[108] y lo anterior indica que la

adsorcion de CO2 es un proceso exotérmico debido al valor negativo de la entalpia.
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6.4 Estimacion de parametros cinéticos intrinsecos
Los parametros cinéticos intrinsecos k; y E; involucrados en las ecuaciones diferenciales
que representan a las reacciones de desplazamiento de agua-gas (WGS) y reformado con
vapor de metano (SRM), se estimaron mediante la funcion integrada en Matlab
LSQCURVEFIT (least square curve fitting function), la cual hace un ajuste de las presiones
parciales del modelo con las presiones parciales experimentales a diferentes tiempos por
medio de un criterio de minimos cuadrados y llama a la subrutina ODE45, que resuelve a
las ecuaciones diferenciales del modelo (ecuaciones 6.39-6.43 y 6.45-6.49), usando el

método Runge Kutta de cuarto orden, Apéndice D .

Con el objetivo disponer de datos para estimar los pardmetros cinéticos intrinsecos del
modelo cinético, se realizaron experimentos de gasificacion de 2-metoxi-4-metilfenol
empleando solo el catalizador 5% Ni-0.25%Ru/yAl>O3, variando el tiempo de reaccion (5,
10, 15, 20y 30 s), la temperatura de reaccion (550, 600 y 650°C) y manteniendo constantes
las relaciones S/2M4MP de 1 g/gy la Cat/2M4MP de 2.63 g/g. Cada experimento se realizo
por triplicado como minimo para asegurar su reproducibilidad y los resultados
experimentales de las presiones parciales de cada compuesto a 5 s, se usaron como valores
iniciales para resolver el sistema de ecuaciones diferenciales. Primeramente se realizo el
ajuste de las ecuaciones 6.39-6.43 a los datos estimando las constantes cinéticas, ky,gs Y
kiry, @ 600°C, para encontrar valores iniciales de los factores pre exponenciales
intrinsecos k;. La Tabla 29, presenta los valores estimados de las constantes cinéticas

estimadas con el modelo a 600°C.

Tabla 29. Constantes cinéticas estimadas a 600 °C.

Constante cinética Valor

ki cs(mol geat™ s atm?) 45x10%

kiycs (mol gecat? st atm™2) 1.16 x 103
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Los valores de la tabla anterior se tomaron como datos iniciales de las relaciones de los
factores pre exponenciales para sustituir en el sistema de ecuaciones 6.45-6.49 y estimar
los parametros cinéticos intrinsecos: energias de activacion y relacion de factores pre
exponenciales. Para las energias de activacion se utilizaron valores iniciales de 30 y 70
kJ/mol, para la reaccion de desplazamiento de agua a-gas (WGS) y reformado con vapor
de metano (SRM) respectivamente, los cuales son valores reportados en la literatura para

este tipo de reacciones [116,118].

La Figura 46, reporta el ajuste de las ecuaciones con las presiones parciales de Hz, CO,
CO2, CHs y H20.
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Figura 46. Ajuste del modelo con los datos experimentales de presiones parciales de
H>, CO, CO2, CH4y H20 durante la gasificacion con vapor de 2metoxi-4metil-fenol
con el catalizador 5%Ni-0.25%Ru/gAl.O3 (Cat B) con S/2M4MP=1 g/g y
Cat/2M4MP=2.63, R?=0.9931. a)500°C, b) 600°C y ¢) 650°C.
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Los cuatro parametros intrinsecos (kygs, ksru,Ewes Y Esra ) €Stimados se presentan en

la Tabla 30, donde se comparan con valores obtenidos en estudios previos, utilizando la

glucosa y 2-metoxi-4-metilfenol.

Tabla 30. Parametros cinéticos estimados en la gasificacion con vapor de 2-metoxi-4-
metilfenol con el catalizador 5% Ni-0.25%Ru/yAl>Os.
Parametros Catalizador Mazumder et al. ~ Salaices et

506 Ni-0.25%Ru/yAl,03 [108]* al. [119]
20%Ni/5% 2.5%Ni-

La>O3-yAl,03 oAl,O3

Valor Intervalos de Valor Valor
confianza 95%
kwes 4.13 x10* +2.35 x10° 6.1x10° 1.05x10°®
(mol gcat? s bar?)
Ewes 20.21 +5.36 33.36 23.43
(kJ/mol)
Ksrm 2.53x10°  +6.85x10™ 1.16x10™ 2.43x10°
(mol gcat? s bar?)
Esrm (kJ/mol) 63.97 +7.13 68.11 32.55

*Gasificacion con vapor de glucosa

De la Tabla 30, se observa que con el catalizador 5% Ni-0.25%Ru/yAl>,Oz los valores
estimados de los parametros ky,cs v kggp SON mayores comparados con los obtenidos por
Mazmunder et al 2014 y Salaices et al 2011. Con respecto a la magnitud de la energia de
activacioén para la reaccion de desplazamiento de agua-gas se estimo un valor de 20.21
kJ/mol, el cual esta dentro del rango de las energias de activacion reportadas en la literatura
(17.5-26.6 kJ/mol) utilizando el modelo de Langmuir-Hinshelwood [118,120,121]. Para la
energia de activacion de la reaccion de reformado de metano se obtuvo un valor de 63.97
kJ/mol el cual esta cercano al rango reportado en la literatura para esta reaccion (70-141
kd/mol)[116,118,122-125].

En sintesis los valores obtenidos de las energias de activacion obtenidas con el modelo
propuesto son coherentes con los valores reportados en al literatura, y en el caso de los
factores pre-exponenciales se obtienen valores mayores y todo esto debido a la alta

actividad catalitica del material 5% Ni-0.25%Ru/yAl>Os3 el cual posee una mayor area
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superficial reportada en esta tesis 190 m?/g comparando con los valores obtenidos de 167
y 22.4 m?/g obtenidos por Mazmunder et al 2014 y Salaices et al 2011 respectivamente,
menor tamafio de cristal (9 nm vs 21 nm), disminuye la deposicién de coque, una menor
relacion catalizador-biomasa (2.6 g/g vs 12.5 g/g) o sea se uso una menor cantidad de

catalizador y se obtuvieron mejores valores de los parametros.
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Conclusiones

En un experimento térmico de gasificacion de biomasa, Unicamente se efectla la
reaccion primaria en donde se degrada la molécula de biomasa y se producen Ho,
CHa y de Ce-Cs. Sin embargo, en los experimentos cataliticos se producen mayores
cantidades de H> y CO2, menores cantidades de CO, CH4 debido al rompimiento de
los compuestos aromaticos Ce-Cs. L0 anterior es consistente, ya que la funcion de
un catalizador es conseguir la ruptura de los hidrocarburos de mayor peso molecular

y aromaticos para producir H a través de las reacciones secundarias.

El Ru tiene los siguientes efectos sobre el catalizador con Unicamente Ni: 1)
disminuye el tamafio del cristal de Ni, actuando como promotor estructural ya que
modifica la forma y tamafio de cristal , 2) incrementa la dispersion de Ni, 3) reduce
la acidez del soporte al disminuir la cantidad de sitios acidos en el soporte del
catalizador, ya que dona sus electrones disponibles a la superficie, actuando como
base de Lewis y promotor electrénico 4) aumenta la cantidad de Ni reducido debido

al efecto spillover.

Los diferentes catalizadores con Ni y Ni-Ru tienen una buena reproducibilidad
durante los cinco experimentos consecutivos, sin la etapa de regeneracion. Lo cual
es indicativo de una buena estabilidad relativa, al no disminuir las fracciones
molares de cada compuesto durante los experimentos consecutivos de gasificacion
de biomasa. Lo anterior manifiesta que el método de sintesis es adecuado, que
dentro del reactor existen las condiciones para auto regenerabilidad y que
posiblemente los Oxidos metélicos producidos son pocos durante la serie de

experimentos.

Al incrementar la cantidad de catalizador, la deposicion de coque se incrementa
gradualmente, debido a la mayor disponibilidad de area para el deposito de coque.
Sin embargo, el efecto en las fracciones mol de los productos es casi nulo, debido
a que a partir de 50 mg de catalizador la reaccién quimica ya no esta controlada por

la cantidad de catalizador, la conversion no se modifica y por lo mismo las
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fracciones mol de los productos permanecen casi constantes. Lo anterior ocurre

para catalizadores con y sin Ru.

La disminucion del coque sobre la superficie del catalizador se debe a dos razones:
a) el Ru impide la deposicion de coque, debido a que reduce la cantidad de sitios
acidos en el catalizador, b) el coque reacciona para formar CO a través de la
reaccion de Boudouard (C + CO2 — 2CQ), la cual es endotérmica y la conversion

se incrementa con la temperatura.

Usando catalizadores con y sin Ru, 5%Ni/yAl203 y 5%Ni-0.25%Ru/y Al2O3, para
la gasificacion de 2-metoxi-4-metilfenol, la tendencia de las fracciones molares H:
y CO es aumentar con la temperatura, mientras que la de las fracciones molares de
CHasy CO2 es disminuir con la temperatura. Lo anterior, debido a que las reacciones
que permiten producir hidrégeno son endotérmicas y son favorecidas por la
temperatura, de acuerdo a la ecuacion de van’t Hoff, que en este caso son,
Boudouard (C + CO2 —» 2CO), el reformado de metano con vapor (CHs +H20O —
3H2 +CO) y reformado en seco de metano (CH4 +CO2 — 2H> +2CO).

El catalizador 5%Ni-0.25% Ru/yAl.Oz reporté la mayor produccién de Hz y la
menor deposicion de carbono que se atribuyen a su gran area superficial, a su gran
cantidad de Ni reducido debido al efecto spillover, a su mayor disminucion de sitios
acidos, a la fase cristalina de yAl.Oz y a su tamafio pequefio de cristal de Niy asu
gran dispersion. Al agregar mayores porcentajes de Ru ya no consiguen mejores

resultados.

El comportamiento durante la gasificacion con vapor de tolueno es analogo al de
2-metoxi-4-metilfenol, ya que en ambos casos, con respecto al experimento
térmico, se observan dos incrementos en la produccién de H: al usar 5% Ni y luego
0.25 % de Ru. Aumentos adicionales de Ru ya no favorecen la reaccion y el
catalizador 5% Ni-0.25% Ru/yAl>O3 fue el mas efectivo y no es necesario usar
catalizadores con mayores cargas de Ru lo que en primera instancia permite

disminuir los costos de la sintesis del catalizador.
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El modelo termodindmico planteado ha permitido determinar valores adecuados de
las fracciones molares de los compuestos en la fase gaseosa, pero con pequefias
discrepancias con los datos experimentales, probablemente debido a que no se
considero la formacion del carbono no elemental y ni que el metano se reforma

completamente.

El ajuste del modelo cinético a los datos experimentales permitié estimar valores
mas pequefios de las energias de activacion y valores mas grandes de los factores
pre-exponenciales con respecto a los reportados en la literatura. Todo esto debido
a la alta actividad catalitica del material 5% Ni-0.25%Ru/yAl>O3 el cual posee un
area superficial de 190 m?/g, tamafio de cristal 9 nm y disminuye la deposicion de
coque. Adicionalmente se usé una menor relacion catalizador-biomasa 2.6 g/g o
sea, una menor cantidad de catalizador y se obtuvieron mejores valores de los

parametros.

La hipdtesis se cumplié debido a que al modificar el catalizador de 5 % p/p
Ni/yAl203 con Rutenio (Ru) en el rango de 0.25 % - 1.0 % p/p como promotor, se
incremento la fraccion mol de hidrogeno a valores de 0.55 y se redujo la cantidad
de coque depositado sobre la superficie de yAl.Oz hasta un 60 % con respecto al
obtenido con solo Ni, durante la gasificacion con vapor de 2-metoxi-4-metilfenol y
fue posible proponer un modelo termodindmico y cinético para interpretar los

resultados.
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Trabajo a futuro

R/
L X4

Continuar con la propuesta del papel desempefia el Ru en la gasificacion del
2M4MP, empleando porcentajes en peso menores de Ru para encontrar un valor
optimo o confirmar como optimo el valor de 0.25% p/p usado en esta tesis.

Usar CO2 como agente gasificante para estudiar un cambio en la distribucion de los
productos, ya que otros autores lo han usado con resultados prometedores [94].
Incorporar metales de transicion tales cono Mn que tengan el mismo efecto del Ru
en la deposicion de coque, ya que los metales de transicién han demostrado tener
capacidad para gasificar biomasa y ademas otros autores otros autores los han usado
con resultados prometedores [60].

Mejorar la propuesta del modelo termodindmico estequiométrico incluyendo
energias libres de Gibbs permitidas para la formacidn del carbono no elemental y
considerar que el metano se reforma completamente.

Proponer un modelo termodinamico no estequiométrico para calcular la
composicién en el equilibrio del gas producto.

Continuar el estudio de la gasificacion de tolueno, el cual es un intermediario
durante la gasificacion del 2M4MP y ademas es una molécula modelo de los
alquitranes, usando diferentes condiciones de reaccidn para determinar un esquema

cinético de la reaccién y compararlo con aquel del 2M4MP.
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Apéndice A

Para la preparacion del catalizador se tomo en cuenta la siguiente ecuacion, para medir la

masa de reactivo necesaria para impregnar una cantidad de masa de soporte:

mo— M __(M)(M) pp) gy
Xy Xy (100-%M)

%M = Porcentaje del metal deseado

Xy = Fraccion mol del metal

M, _ Peso molecular del metal

\Y/ v ~ Peso molecular del reactivo

m, = masa del soporte

RP= Pureza del reactivo

(SF)=1.05 Factor de seguridad

Xy =
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Apéndice B
Curvas de calibracion

Analisis de respuesta de los diferentes gases en el cromatdgrafo de gases, se obtuvieron las
siguientes curvas de calibracion, en la Figura 47 se presenta para el caso del hidrégeno,

asi como la ecuacion de la linea de tendencia.
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Figura 47. Curva de calibracién de Hidrégeno con su ecuacion de linea de la tendencia.

De igual forma en las Figura 48, Figura 49 y Figura 50 se muestran las curvas de
calibracién de los gases monoxido de carbono, didéxido de carbono y metano

respectivamente.
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Curva de calibracion de monoxido de carbono con su ecuacion de la linea de

tendencia.
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Figura 49. Curva de calibracion de didxido de carbono con su ecuacion de la linea de

tendencia.
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Figura 50. Curva de calibracion de metano con su ecuacion de la linea de tendencia.
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Apéndice C

Apéndice de la estabilidad de los catalizadores:

La Figura 51 presenta la fraccion molar en base seca de los productos obtenidos en la
gasificacion con vapor de 2M4MP, usando el Cat B: 5% Ni-0.25% Ru/yAl>Oz durante 5

experimentos sin etapa de regeneracion.

Cat B: 5%Ni-0.25%Ru/yAl,O,

0.7 +

06 T —

05 1

04 1

03 1

Fraccion molar

02

01+

0 m [TTT1 S

Hidrégeno Monoxido de Metano Dioxido de carbono C6-C8
carbono

Figura 51. Fraccion mol en base seca de los productos obtenidos de la gasificacion con
vapor de 2-metoxi-4- metilfenol, usando el Cat B: 5% Ni-0.25% Ru/yAl20s3,
SI2M4AMP=1.5 g/g; Cat/2M4MP=2.63g/g; tiempo de reaccion= 20 s, 600°C.

Se observa de la Figura 51, la distribucion de los productos obtenidos en la gasificacién
con vapor de 2M4MP con la presencia del catalizador 5% Ni-0.25% Ru/yAl>O3z es similar
con respecto a los experimentos con el catalizador con solo Ni. El hidrégeno es el producto
principal con un valor promedio de fraccién molar de 0.55. Los compuestos Cs-Cg son los
productos con la menor fraccion molar aproximadamente 0.016. Entre los experimentos
existe reproducibilidad indicando una estabilidad relativa del catalizador durante los cinco

experimentos consecutivos.

La Figura 52 presenta la fraccion molar en base seca de los productos obtenidos en la
gasificacion con vapor de 2M4MP, usando el Cat C: 5% Ni-0.5% Ru/yAl.O3 durante 5

experimentos sin etapa de regeneracion.
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Cat C: 5%Ni-0.5%Ru/yAl0,
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Figura 52. Fraccion mol en base seca de los productos obtenidos de la gasificacion con
vapor de 2-metoxi-4-metilfenol, usando el Cat C: 5% Ni-0.5% Ru/yAl20Os3,
SI2M4AMP=1.5 g/g; Cat/2M4MP=2.63g/g; tiempo de reaccion= 20 s, 600°C.

La Figura 52, reporta una distribucion homogénea de los productos obtenidos en la
gasificacion con vapor de 2M4MP con la presencia del catalizador 5% Ni-0.5% Ru/yAl>O3
durante cinco experimentos. El hidrégeno es el producto principal con un valor promedio
de fraccion molar de 0.55. Al igual que con el Cat B, los compuestos Cs-Cs son los

productos con la menor fraccion molar aproximadamente 0.016.

La Figura 53 presenta la fraccion molar en base seca de los productos obtenidos en la
gasificacion con vapor de 2M4MP, usando el Cat D: 5% Ni-1.0% Ru/yAl.O3 durante 5

experimentos sin etapa de regeneracion.
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Cat D: 5%Ni-1.0%Ru/gAl203
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Figura 53. Fraccion mol en base seca de los productos obtenidos de la gasificacion con
vapor de 2-metoxi-4-metilfenol, usando el Cat D: 5% Ni-1.0% Ru/yAl,Os3,
SI2M4MP=1.5 g/g; Cat/2M4MP=2.63g/g; tiempo de reaccion= 20 s, 600°C.

La Figura 53, reporta una distribucion homogénea de los productos obtenidos en la
gasificacion con vapor de 2M4MP con la presencia del catalizador 5% Ni-1.0% Ru/yAl>O3
durante cinco experimentos. EI hidrégeno es el producto principal con un valor promedio
de fraccion molar de 0.53. La fraccion molar de los compuestos Ce-Cg Se mantiene con un

valor aproximado de 0.016.
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Apéndice D

Tabla 31. Reacciones secundarias durante la gasificacion y su entalpia estandar.

Tipo de reaccion Reaccion quimica AH (kJ /mol)
Desplazamiento de agua a gas CO+H,0——H, +CO, -41.16
Reformado por vapor de metano CH,+H,0——3H, +CO 205.81
Reformado en seco de metano CH, +CO,——2H, +2CO 246.98
Gasificacion de coque C+H,0——H,+CO 131.29
Reaccion de Boudouard C+CO,——2CO 172.46
Gasificacion hidrogenada C+2H,——CH, -74.52

Con los coeficientes estequiométricos de cada reaccion se forma una matriz de 6 x 6.

CO H,0 H, CO, CH, C]
1 -1 1 1 0 0
1 -1 3 0 -1 0
2 0 2 -1 -1 0
1 -1 1 0 o0 -1
2 0 0 -1 o0 -1
0 0 2 0 1 -1

El primer renglon se multiplico por -1.

1 -1 -1 0 O]
-1 3 0 -1 0

0 -1 -1 0
0 0 -1
0 -1 0 -1

oON EFE NP
|
-

o P N

0O 2 0 1 -1
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Se toma el primer renglon como pivote, se multiplica por -1, suma el segundo renglon y el
cuarto renglén. Después el primer renglon se multiplico por -2, se sumo el tercer renglén

y al quinto renglon.

1 1 -1 -1 0 O] 1 1 -1 -1 0 O]
1 -1 3 0 -1 0 0 2 4 1 -1 0
2 0 2 -1 -1 0 0 2 4 1 -1 0
1 -1 1 0 0 -1/ Jo =2 2 1 0 -
2 0 0 -1 0 -1 0 2 2 1 0 -1
0 0 2 0 1 -1 0 0 -2 0 1 -1
El segundo rengldn se multiplica por -1/2.
1 1 -1 -1 0 0] 1 1 -1 -1 0 0]
01—2—%%0 01—2—%%0
02 4 1 -1 0| _ 0O -=24 1 -1 0
02 2 1 0 -1 02 2 1 0 -1
02 2 1 0 -1 02 2 1 0 -1
00 -2 0 1 -1 00 2 0 1 -1

Ahora se toma como pivote el segundo renglon, se multiplica por -2 y se suma a los

renglones 3, 4y 5.

11 -1 -1 0 O 11 -1 -1 0 0]
0 1 -2 —% % 0 01 -2 —% 5 0
024 1 -1 0| _ JOOO 0 0 0
02 2 1 0 -1 00 -2 0 1 -1
02 2 1 0 -1 00 2 0 1 -1
00 2 0 1 -1 00 -2 0 1 -1

Se intercambian los renglones 3y 4 de lugar.



Intercambio de fila3y 4

11 -1 -1 0 0]
01 -2 %%o
000 O 0 O
00 -2 0 1 -1
00 -2 0 1 -1
00 2 0 1 -1

El renglon 3 se multiplica por -1/2.

%

1
0
1
1

|
N
|
OOOO&H

o O O o o B+
O O O O - -
o

0] 11
0 0 1
N
0 00
-1 00
-1] 00

v

O O O o O Bk

I—‘I—‘OHXO

O O O O - Bk
o

10 0
h N O
0 % 7
0 0 o0
0 1 -1
0 1 -1
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El renglon tres se toma como pivote se multiplica por 2, y se suma con los renglones 5y

6.

!
e

0
1
1

|

(S
o o o o |

K“

O O O o o ek
O O o o P+~
o

0
0
Y| —s
0
-1
-1

O O o o o Bk

O O O O P~ Pk

o O O B+

v oo
-7 W

0 0
0 0
0 0

|
OOOO&H

Resultando en tres renglones con ceros, por lo tanto, tres reacciones linealmente

independientes, que corresponden a las reacciones de desplazamiento de agua a gas,

reformado con vapor de metano y gasificacién de coque.
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Apéndice E
Modelo de la reaccién de reformado con vapor de metano.

CH,+H,0——3H,+CO
CH,+S<«—>CH,-S
H,O0+S«—H,0-S
CH,-S+H,0-S+25«—3H,-S+CO-S
3(H,-S)«—3H,+3S
CO-S«—CO+S
Primeramente, se definen las velocidades de reaccion de cada etapa. Adsorcion de CHa
sobre el catalizador:
A D
L= kCH4 pCHACv - kCHACCH4-S
Donde ké\H4 es la constante de adsorcion del CHg, ké’HA es la constante de desorcion del

CHa, Pcha es la presion parcial del CHs y Cy es la concentracion de sitios vacios en el

catalizador. La constante de equilibrio de la adsorcién del CO se define como:

A

A CHy
CH, — |,D
kCH4

Se multiplica y divide el segundo termino de la ecuacion, por kCAH‘t :

A
_ LA CHy D
h= kCH4 pCH4Cv - KA kCHACCH4-S

CHy

r=kA _ CCHA-S
17 R, Pen, v A
CH,

De forma anéloga se definieron las velocidades de los pasos de adsorcién de H.O, reaccion

superficial de las especies adsorbidas y las desorciones del CO e Ha:
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A H,0-S
r,= kHZO pHZOCv i
H,0
2 CI?I -SCCO-S
L= ks CCH SCH osz - :
4 2 KS
3 ~3
Pr, Gy
L=k>|C) s ——%
H l<H2
C
r, = k° (c o —Feo J
5 co co-s Kc?o

A A D D T .. -z
Donde Ky, , Kio, Keo Y Ky, son constantes de equilibrio de adsorcion y desorcion de

los compuestos, mientras que K es la constante termodinamica de equilibrio de la reaccion.

Proponiendo a la reaccion superficial como la etapa controlante de la reaccion, esto es, la
reaccion mas lenta del mecanismo,

K

S

C’ C
r3 = kS (CCHmSCHzO.SCVZ - no o J

por lo tanto, es necesario definir la concentracion de cada una de las especies adsorbidas

sobre la superficie del catalizador en términos de las presiones parciales de cada especie.

, o -z .z A
Los demas pasos son rapidos. Para la adsorcion de CHa, su constante de adsorcion kcm es

muy grande.
C
A CH,-S
rl = kCH4 pCHACV - KA4 = 0
CH,
n C CCH4-S
k_A - ch4 v KA
co CH,
Por lo tanto:

_ A
CCH4'S = pCH4Cv KCH4

Se hace lo propio para las velocidades de los pasos restantes:
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_ A
CHZOS = szva KHZO

3 3

C3 pHZCV
H,-S KD
H,

o _P.GC
CO-S KD
CcO

Las cuales se sustituyen en la velocidad de reaccion superficial:

C’ <C
r,=k CCH4-SCH20~SC\/2 % =k KII-L\IZO szvaKém pCH4Cva2_

S S

pﬁizcv3 pCOCv
KEKSK.

S

: Py, PeoCy

I‘3=ks KII-L\IOpHO cr, Pen T DD
2 2 4 4 KH KCOK

Se factoriza el primer termino de la ecuacion:

Pco pﬁz
Pen, K CH4 Pr,oK Azo KsKeo K

I _kC4pCH cH4 szo :Zo 1-

La multiplicacion de las constantes de equilibrio de cada de etapa se define como la

contante termodindmica de la reaccion de desplazamiento de agua a gas, Kwes:
KA A D |¢D
KSRM - KCH4 KHZO Ks Kco KH2
Por lo tanto:

Peo pﬁz

4 A
I —k C pCH4 CH4 szo H,0 1- K
Pen, Pr,oMNsrm

De la anterior ecuacién solo es necesario definir la concentracion de sitios vacios en el
catalizador, Cy, partiendo de la concentracion de sitios totales como la suma de sitios vacios

mas los sitios ocupados por las diferentes especies quimicas en el catalizador:
C, =C, +CCH4~S +CH20»S +CH2-S +Ceos +Ccoz.s

Cv P zCV
CT = Cv + pCHACVKéAH4 + pHZOCvKHAZO + pCO + - 1 + pCOZCVKéOZ

Kgo (KE )5

1

C C + Py, C KCH + Py, oC Kr:\o + pcoC Kco + pH ( Iﬁz )é + pcozchcAo2
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De la cual se factoriza y se despeja Cy:
CT

C —
Y] 1
[1+ Pon Kl + PrioKiho + BeokZo + P (KA + peo, K:ozj

Pch, Ph,o Ksrm

K.C7 Poo Ko ProKilo Peo P,
L= 1 2 1-
(1+ Pch, KCAH4 + szngzo + PeoKéo + P, (KHA2 )3 + Pco, KcAoz]
Finalmente se agrupan las constantes de la ecuacion y se definen como

kISRM = ksCT4 KéHA KI-AIZO

. Keru Pen, Pr,o j4 [1_ Pco pfisz J

A A A A 1 pCH pH OKSR\/I
A 4 2
(l pCHAI iCH4 |OH20| :HZO |OCOI iCO pH2 (I :HZ )3 pCO2 K002
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Apéndice D
Cadigo de Matlab para la estimacion de parametros cinéticos.

function P = kinetics(theta,t)
pld = [0.24:0.27;0.6:0.27;1.4248]:;
[t,Pv] = oded45 (@DifEqg,t,p0):

%
function dF = DifEq(t,p
W= 0.05; %Peso del catalizador
T = 823; $£823,873,523
Vo= 50.7; % Volumen en cm3
B = 82.058; %Con=stante de los gases en
A = (W/V)*R*T:
Kl = 4.11; $Constante termodinimica WG5S
K2 = 7.1%=-2; $Constante termodinimica SEM

kco2 =0.437*exp ((30859/8.314)*((1/T)-(1/923))): %Funcidn centrada
en la temperatura promedio

dpdt = zeros(5,1);

dpdt (1) = (A*theta(l)*exp(-((theta(3))/8.314)%((1/T)-
11/923) ) ) *p(2)*p (5)/ [ (1+kcoZ*p (2) ) "2) ) * (1-(pi1) *p (3} /EK1*p(2) *p(3) ) ) +. ..
[3*A*theta (2] *exp (- [ (theta (4))/8.314) % [ (1/T) -

(1/223)) ) *pi4)*p(3)/ [ {1+kco2*p(3)] 4] ) *(1-p(2) *(p (1) "3}/ (KZ*p(4) *pi5))):

dpdt (2) = (-A*thetail) *exp(-{(theta(3))/8.314)*((1/T)-
(1/923) ) ) *p(2)*p (5)/ [ (1+kcoZ*p (3) ) "2) ) *(1-(p (1) *p (3) /E1*p(2) *p(3)) ) +. ..
(A*theta (2) *exp (- [ (theta(4))/8.314) % ((1/T)-

(1/923)))*p(4)*p (5)/ ( (1+kco2*p (3)]"4) ] = (1-p(2) = (B (1) "3}/ (KZ*p(4) "R (5} ) )

dpdt (3] = (A*theta(l)*exp(-((theta(3))/8.314)% ((1/T)-
11/923) ) ) *p(2)*p (5)/ ((1+kcoZ*p (3) ) "2) ) * (1-(p(1)*p (3) /EL*p(2) *p(3)) )

dpdt (4) = (—-AR*theta(2) *exp(-((theta(4))/8.314)*((1/T)-
(1/923) ) ) *p(4) *p (5] / ( (1+kco2*p (3] )" 4) )% (1-p(2) * (B (1) "3}/ (K2*p(4)*0(5)) ) ;

dpdt (5} = (-A*theta(l)*exp{-{(theta{3)}/8.314)*((1/T)-

(1/823) ) )*p(Z)*p(3)/ ( (1+kcoZ*p (3))"2) ) *(1-(p (1) *p (3)/K1*p(2) *p(3) ) ) -...
(A*theta (2) *exp (- { (theta (4))/8.314}*% | (1/T)-

(1/923)))*p(4)*p 3]/ ( (1+kcoZ*p (3] ) "4) ) *(1-pi2) *(p (1) "3}/ (K2*p(4)*p(5)) ) ;
dP = dpdt;
end

F = Pw;

end
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thetal = [le-4;1e-3;25;65]):
options = optimset|{'Algorithm', "levenberg-marquardt', 'MaxFunEvals",1000
; 'MaxTter',5000, '"TolFun',le-4, 'Display’, 'iter'):

1b = [le-4, le-3, 20e3, &0e3]:
ub| = [Se-4, 5e-3, 40e3, 90e3];

% Stored tial wvalues for the ODEs

Y0 = pil,1);

% Nonlinear least-sgquares regression is used for the optimization.
[theta, resnorm, rezid,exitflag, output, lambda, J]=lagcurvefitc (@kinetics, thet
ald,t...

+Pylb,ub,options); % lb,ub,options

ymodel = p + resid;

% Calculation of the least sguared error
552 = sum(resid."2):

tic
for j3=1:5000
ph = p + bootrspz(resid):;
theta = lsgeurvefic (@kinetics,thetal, t,pb,1lb,ub, options);
pari:.j) = theta;
end T
toc
MediaThetal = mean(par(l,:
MediaThetal = mean(par(2,:
MediaThetald = mean(parc(3,:
MediaThetad4 = mean(par (4, :

VarThetal = wvar(pari(l,:
VarThetaZ = wvar(par(2,:
VarTheta3 = wvar(par(3,:
VarTheta4 = wvar (par(4,:

Sigma = [VarThetal VarTheta2 VarThetad VarTheta4]:;

cik = nlparci(theta,re=sid, 'covar',S5igma);

r=corrcoef(p(:),vmodel(:)]);
ré=r(l,2).72;
disp( '"3. Correlation Coefficient E"2")
dispi(rl)

fprintf(l, ""tRate Constants:.n")

for k1 = l:length(theta)
fprintf(l, "‘“t\tTheta(%d) = %8.5f\n', k1, theta(kl))
Disp Results(theta(kl),cikikl,kl),cik(kl,4+kl));

format longEng

end

tv = linspace(min{t), maxi(t)):
Cfit| = kinetics (theta, tv):
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Ru-Promoted Ni/yAl:Os Fluidized Catalyst for
Biomass Gasification

Alan Rubén Calzada Hernandez !, Daniel Gibran Gonzalez Castanedat,
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* Correspondenoe: beniser@prodigy netams; Tel: 52-492-124-4456

Recelved: 18 February 2020; Accepted: 5 March 2020; Published: 10 Marck 2020

Abstrack: Fluidizable catalysts based on NijfyAl:0: with added Ru were used for the gasification of
i lignin surrogate (2-methoxy-4-methyiphenol) in @ uidized CREC Riser Simulator reactor, This
was done in order to quantify lignin surrogate conwversion and lignin surrogate products (Hz, CO,
COr and CHip as well as the coke deposited on the catalyst. The catalysts that were evaluated
contained 5% wt. Ni with various Ru loadings (0.25%, 0.5% and 1% wt), These calalysts were
synthesized using an incipient Ni and Ru co-impregnation. Catalysts were characterized using XRD,
Nz adsorption-desorption (BET Surface Area, BJH), Temperature Programmed Reduction (TPR),
Temperature Programmed Desorption (TPDY) and H: chemisorption. Catalytic steam gasification
took place at 350, 600 and 630 °C using 0.5, 1.0 and 1.5, steam/biomass ratios, The results oblained
showed that Bu addition helped to decrease both nickel crystallite site sizes and catalyst acid site
density. Moreover, it was abserved thal coke on the calalyst was reduced by 60%. This was the case
when compared to the runs with the NifyALO: free of Ru.

Keywords: coke; nickel; ruthenium; gasification; tar; biomass
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During "The 3rd international Energy
Conference” held on September 9-13, 2019

Or. Carlos Omar Castilo Aralza
Chairwoman of the Mexican Vice Chairman of the
Academy of Energy Mexican Academy of Energy
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La Academia Mexicana de Investigacion y Docencia en Ingenieria Quimica (AMIDIQ)

LIVGITIRO FALORAL
CCLARMENG

Otorga el presente

RECONOCIMIENTO

Alan Rubén Calzada Hernandez, Daniel Palacios Velazquez, Ivan Cruz Reyes, Adriana
Sanchez Enriquez, Daniel Gibran Gonzales Castafieda, Hugo I. de Lasa, Benito Serrano
Rosales, José Ricardo Rosas Cedillo

Por la presentacion del trabajo:
PRODUCCION DE HIDROGENO EN LA GASIFICACION DE 2-METOXI-4MEYIL-FENOL

Y TOLUENO USANDO CATALIZADORES NOVEDOSOS 5% NI/GAL203 Y CON
PROMOTOR DE RU.
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/
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’MH| Mcrates Cabrers T3 a Corcia
PRESIENTE DEL AMICKG ¥ DEL COMITE ORGANIZADOR PRESIDENTE DEL COMITE TECNICO

Huatulco, Oaxaca, México 7 al 10 de Mayo de 2019
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A SAVE THE DATE: NOVEMBER 15-20

Dear Benito Serrano Rosales,

Congratulations! Your abstract, Gasification of a Lignin Surrogate Using Ru Promoted NifgAl203

Fluidized Catalysts in CREC - Riser Simulator Reactor., has been accepted for presentation at the
2020 AIChE Annual Mesting.

We are excited to have you in our program this fall. Howevern, we understand that there is
uncertainty regarding travel this fall due to the coronavirus pandemic. Please know that these
concerns and the health and safety of all meeting participants, attendees, speakers, and staff is of
the utmost concern and importance to us.

Keeping this in mind, we are in the process of finalizing virtual participation options so that all
may participate regardless of their ability to attend in-person. However, the Meeting format may
need to change as more information en the travel situation is known.

Ower the next several weekk, parts of the program may mowve to a virtual setting. We will
communicate with all speakers once arrangemeants have been finalized. You will receive a final
communication with details of your talk, including type, location, and time, over the next few weeks,

What you need to do now:

1. Please notify all co-authors of this acceptance,

2. If your plans have changed and you will not be able to participate in the Meeting {(even if it
is virtual), please contact your session chairs and programming@aiche.org as soon as possible
so that alternative arrangements can be made.

If you are concerned about travel but would still be able to participate in a virtual meeting, we
ask you to please refrain from cancelling your participation until final arrangements have bean
announced.

3. If presenting authors require a preliminary invitation letter, please contact AIChE
Program Development at programming@aiche.org. A mere detailed invitation letter will be
available for automatic download once the program is finalized in the coming weeks,

Again, congratulations! We thank you for your submission. and look forward to seeing your
prasentation.

Best regards,

lannifer 5, Curtis
2020 Annual Mesting Program Chair



