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RESUMEN

La presente Tesis incluye un estudio teérico y experimental del reformado de

etanol con vapor (ESR) utilizando dos diferentes catalizadores estructurados.

Datos experimentales de ESR obtenidos previamente con un catalizador
monolitico de Rh-Pd/CeO,, son empleados aqui para el desarrollo de un modelo
cinético del proceso. Se ajustan los parametros de las expresiones de velocidad de
cuatro reacciones cataliticas. Se propone un modelo cinético del tipo ley de la potencia,
que representa razonablemente las principales tendencias de los datos experimentales

dentro de un rango de condiciones de alimentacién, temperatura y presion.

La cinética obtenida es incorporada al modelo matematico de un micro-reactor
de canales paralelos, propuesto para llevar a cabo el ESR en condiciones no
isotérmicas. El reactor se asume calefaccionado a co-corriente por medio de gases
provenientes de una camara de combustiéon externa. Mediante simulacién, se analiza
la influencia de diferentes variables operativas y de disefio sobre el rendimiento a H»
y los niveles de CHjy residual. El rendimiento a H» resulta muy sensible a la carga
térmica. La presion de operaciéon impacta fuertemente sobre la velocidad de

produccién de Ho.

El mismo catalizador monolitico de Rh-Pd/CeO. es empleado en un estudio
experimental de reformado oxidativo de etanol (OSR). Se analiza el efecto de la
composicion de la alimentacion (con énfasis en la relacion O,/C) y la temperatura
sobre la distribuciéon de productos. Se encontré un fuerte efecto del contenido de O»
sobre los rendimientos a H» y el balance energético del proceso. Los resultados de OSR
se comparan con los de ESR, observdandose en el primer caso rendimientos a H»

menores.

Por ultimo, se estudia experimentalmente el proceso de ESR sobre un
catalizador monolitico de Co sobre hidrotalcitas. Los experimentos se disefiaron para
confirmar un comportamiento medido previamente, que denotaba una tendencia no-
monoétona del rendimiento a Hz con la temperatura, a bajas presiones. Este efecto no
pudo ser confirmado en los experimentos realizados, aunque se observé una tendencia
analoga en funcién del tiempo de residencia. En otras condiciones se detect6
deposicion de carbén sobre el catalizador. Se concluye que el mecanismo de ESR sobre

Co-hidrotalcitas no esta adn claro y deberian realizarse nuevos estudios al respecto.
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ABSTRACT

A theoretical and experimental study of Ethanol Steam Reforming (ESR) is

carried out in the present Thesis, by using two different monolithic catalysts.

Experimental data obtained previously using a Rh-Pd/CeO, monolithic catalyst
are used here to develop a kinetic model of the ESR process. A power-law kinetic
model is proposed for four different catalytic reactions. After fitting the kinetic
parameters, the model reproduces satisfactorily the main trends of the experimental

variables, within a range of feed conditions, temperatures and pressures.

The kinetics is included in the mathematical model of a microreactor with
parallel channels, which is applied to carry out the ESR process under non isothermal
conditions. The reactor is heated convectively using off-gas coming from an external
chamber. A co-current scheme is assumed. The influence of the main operating and
design variables on the H» yield and the CHj slip is studied by simulation. The H> yield
is strongly affected by the heat duty. The reaction pressure affects markedly the
reaction rates, the residence time and the heat supply, which determine the H>

production rates.

The same monolith catalyst of Rh-Pd/CeO: is used to carry out an experimental
study of Oxidative Steam Reforming (OSR) of ethanol. The effect of the feed
composition (particularly the O,/ C ratio) and the reaction temperature on the product
distribution is analyzed. The O,/C ratio has a considerable influence on the H; yield

and the heat balance. The results obtained for OSR are compared with those of ESR.

Finally, an experimental study of the ESR process using a Co-hidrotalcite
monolithic catalyst is performed. The non-monotonous behavior of the H» yield with
respect to temperature, previously measured for low pressures, could not be confirmed
in the laboratory of PLAPIQUI. However, maxima in the H» yield with respect to the
residence time were found. For certain operating conditions, carbon deposition on the
monolith was detected. It can be concluded that further studies should be necessary to

clarify the reaction mechanism of ESR on Co-hidrotalcite.
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Introduccion

I. INTRODUCCION

L1. Panorama energético

111 El desafio de la energia

Es un hecho mundialmente aceptado que la civilizacién ha presenciado cambios
decisivos en los tltimos afios: la innovacién tecnoldgica, el nivel y calidad de vida y la
rédpida expansion de la clase trabajadora de los paises en desarrollo han provocado un
gran aumento en el consumo energético. Esto ha motivado el desarrollo de la industria
energética, la cual busca satisfacer las crecientes necesidades de la sociedad mundial de
manera sustentable y ambientalmente responsable. De hecho la generaciéon y
distribucién de energia y las consecuencias de su uso son uno de los mas importantes

desafios que enfrenta la humanidad.

La magnitud del desafio se puede ver reflejada en la prediccion de los
requerimientos futuros de energia. El reporte de la proyeccién de energia de British
Petroleum (2013), prevé que el requerimiento global de energia se incrementara en un

25% para el afio 2030 (Figura 1.1).

20

W Africa ® Medio Oriente
18 | m Centro y Sudamérica Norteamérica
16 7 Europa y Euroasia . Asia Pacifico
14
12

10

Gtoe

S N B O @

1990 2000 2010 2015 2020 2030

Figura I.1 Consumo mundial de energia en Giga-Toneladas equivalentes de petréleo, periodo 1990 - 2030.

El incremento en el consumo de energia se relaciona también con aspectos que

hacen referencia al cambio climatico que tiene lugar en el planeta y al control de la
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emision de contaminantes; en particular, de la emisiéon de diversos gases procedentes
de la combustion, i.e., COx, NOx y SOx. El gran impacto que ocasiona el uso de los
combustibles fésiles como fuente de energia sobre el planeta, sumado al incremento del
precio del petréleo y la dependencia energética del mismo, son factores que aceleran el
interés en modificar y diversificar las fuentes de energia (Santilli y Shillady, 1999). Esta
situacion ha llevado a los gobiernos de los paises industrializados a plantear nuevas
politicas energéticas y nuevas estrategias, con el propésito de asegurar un suministro
de energia que sea lo menos nocivo posible para el planeta. Por tanto, ya sea desde un
punto de vista econémico o politico, se busca como estrategia a medio y largo plazo
explorar nuevos desarrollos tecnolégicos que originen alternativas y permitan una
reestructuraciéon de los sistemas de energia (Momirlan y Veziroglu, 2005). Un futuro
asociado a una energia sostenible con un clima global estable es una parte fundamental
del actual debate mundial sobre el cambio climatico, debido a las emisiones de CO,,
principal gas de efecto invernadero (GEI) resultante de las actividades humanas
(Ogden, 1999; Veziroglu, 2000; Mills, 2000). En consecuencia, hoy en dia se proponen
tres acciones simultdneas para reducir las emisiones y garantizar el suministro de
energia; la primera de ellas consiste en reducir y optimizar el empleo de los
combustibles fésiles, independientemente del creciente aumento de precios, para
disminuir el impacto ambiental y reducir el agotamiento de las reservas. La segunda
accion es desarrollar tecnologias en donde se capture CO, para que sea utilizado
posteriormente en los mismos procesos como materia prima. La tercera reside en la
produccién de energia a partir de fuentes renovables, aspecto en el que esta centrada

esta Tesis.

11.2 Energias renovables: un pequerio resumen

Se pueden considerar cinco categorias principales de energias renovables, que

estan en funcion de su fuente de produccion:

e Solar

e Eodlica

e Hidroeléctrica
e Biomasa

e Geotérmica
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Esta claro que el término renovable se utiliza a veces en lugar de bajo impacto
ambiental, ya que, por ejemplo, la energia solar no es una verdadera fuente renovable;
sin embargo, se puede considerar como ilimitada y sin ningtin impacto considerable
sobre los pardmetros ambientales. Las energias edlica y geotérmica se argumentan de
la misma manera. En cuanto a la biomasa y la energia hidroeléctrica, el término
renovable es utilizado correctamente debido a que se obtienen de ciclos naturales, tales
como los del carbono y del agua. En realidad, hoy en dia el uso de estas fuentes y de las
tecnologias relacionadas estd bien desarrollado y existen al presente grandes
inversiones, especialmente en energia solar y edlica, para la produccién de electricidad.
La tecnologia de la energia hidroeléctrica estd desarrollada también, aunque requiere

de la construccién de grandes infraestructuras y cambios en el ecosistema.

Por dltimo, la biomasa estd en una categoria donde se incluyen muchos recursos
diferentes de origen vegetal y animal. El estado del arte respecto al uso de biomasa
como fuente de energia es muy variable en funcion del tipo de biomasa y de la
tecnologia aplicada a la produccién de energia. Esta es la razén por la cual la
utilizacion de biomasa sigue siendo un tema de mucho interés para la comunidad

cientifica.

1.1.3 La necesidad de almacenar energia

La utilizacién de algunas de las energias renovables antes mencionadas plantea

problemas especificos que demandan consideracién:

e Densidad energética: La densidad energia es la cantidad de energia
almacenada de un material en un volumen determinado. Si una fuente de
energia tiene una alta densidad de energia, entonces se necesitaria menos
volumen de esa sustancia para generar la misma cantidad de energia. En
términos matematicos no es mas que el producto de su densidad por el

poder calorifico.

Se requiere tener fuentes de energia de la mayor densidad
energética posible, que sean de facil transporte, ocupen el menor volumen

posible y estén disponibles a todo tiempo.

o Irreqularidad en la fuente de energia: es imposible tener viento, sol u otras

fuentes disponibles en todo momento del dia o a lo largo de todo el afio.

5
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La solucién a estos problemas es la acumulaciéon de energia, de
manera de tenerla disponible para su utilizacién en el momento de ser
requerida. Las soluciones propuestas hasta el dia de hoy se centran en

diferentes campos de accién, e.g.:

Almacenamiento eléctrico: El almacenamiento de energia eléctrica requiere
del uso de baterias de grandes capacidades o de un gran niimero de ellas.
Para esto, también se necesita del desarrollo de una sociedad enteramente
eléctrica y por eso se han creado nuevos prototipos de maquinas y

automoviles eléctricos o hibridos.

Almacenamiento quimico: se requiere de compuestos quimicos de fAcil
produccion y el desarrollo de tecnologias de conversion de alta eficiencia
en la produccién de energia (e.g., el hidrégeno para su uso en celdas de

combustible para aplicaciones méviles y estacionarias).

Uso directo de biocombustibles: hoy en dia se utiliza este tipo de energias
renovables (e.g., el bioetanol de cafia de aztcar adicionado a las gasolinas
ha llegado en Brasil a concentraciones del 40%), aunque tienen como

desventaja un menor poder calorifico.

Problemas especificos acerca de la biomasa: El empleo de biomasa para
producir energia plantea grandes desafios que la ciencia debe enfrentar.
En la medida que el costo de los combustibles fésiles sea menor que el de
las energias renovables, su implementaciéon se verd limitada. Existen
algunos problemas a tratar antes de utilizar estas fuentes de energia. Uno
de ellos hace referencia a los aspectos éticos, como el uso de algunos tipos
de biomasa para la produccién de energia (e.g., maiz), considerando el
problema de mala nutricion en muchos paises en via de desarrollo
sumado al costo de vida en otros paises. El verdadero éxito de esta
industria tendréd lugar cuando la biomasa que se utilice no compita con
los alimentos y sean desechos lignocelulésicos derivados de los mismos
cultivos, o se empleen terrenos donde el cultivo de alimentos no sea

posible.
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Otro inconveniente surge de la variabilidad en el suministro de la
biomasa, que suele estar fuertemente relacionada con los periodos
anuales de cosecha; esto dificulta el desarrollo de nuevos procesos y se

requiere de tecnologias fuertes y versatiles.

Las soluciones a algunos de estos problemas parecen provenir del
concepto de biomasa de segunda generacion, basado en el uso de
subproductos o desechos de la industria alimenticia o de vegetales no
comestibles como la madera y los residuos agricolas. Adicionalmente, la
versatilidad de los procesos ayuda a que la irregularidad en el suministro
de la biomasa sea un problema menos severo. En la mayoria de los casos
los procesos mas prometedores son aquellos basados en la fermentacion

para producir alcoholes, en la pirolisis y la gasificacion.

I.2. Hidrégeno

1.2.1 Importancia del hidrogeno

En la actualidad existen muchas investigaciones acerca del uso del petréleo como
fuente de energia y de los problemas de contaminacion asociados. Por esto se pretende
mejorar la produccion de energia con un nivel minimo de efluentes contaminantes
(Goltsov y Veziroglu, 2001). En los tltimos afios se ha visto un gran incremento en el
nimero de publicaciones relacionadas a las diversas fuentes de energia existentes,
incluyendo sus ventajas, desventajas y aspectos econdmicos. Dentro de ellas, el
hidrégeno se presenta como un combustible que a largo plazo puede complementar la

demanda de energia.

El H> es un elemento abundante en el planeta, y esta presente en sustancias como
el agua, los hidrocarburos, o los alcoholes. También se encuentra en la biomasa, que
incluye todas las plantas y animales. Dependiendo de la fuente y del proceso utilizado
en la generacion, el H» puede resultar un combustible con menores emisiones que los
actuales, capaz de sostener en principio un sistema energético similar al desarrollado

en la actualidad (Krumpelt et al., 1994).
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Figura 1.2 Mercado del hidrégeno (EREN, 2001)

Hoy en dia se estima que el consumo global de H; es de 45 millones de toneladas
anuales, de las cuales el 96% es obtenido de combustibles fésiles, en particular de gas
natural (Werner, 1996, Ewan et al., 2005). El H; ha sido utilizado en una gran cantidad
de aplicaciones. La fraccién principal de la produccién es utilizada en la industria
quimica y petroquimica, que emplea méas de una tercera parte para producir amoniaco,
materia prima para la obtencién de fertilizantes nitrogenados (Figura 1.2). El 40.3% es
usado en el tratamiento de combustibles derivados del petréleo, que contienen niveles
elevados de nitrégeno, azufre y metales que requieren de un hidrotratamiento, ademas
del procesamiento de crudos pesados. Por otra parte, se debe remarcar que las
preocupaciones ambientales y estrictas normas de emisiéon también estan
contribuyendo a la creciente demanda de hidrégeno, la cual debe ser sostenida en

principio por métodos tradicionales de produccion.

El porcentaje de H» restante se emplea en procesos como sintesis de metanol,
sintesis de hidrocarburos por medio del proceso Fischer- Tropsch, la hidrogenacién de

aceites comestibles para producir margarina, asi como en aplicaciones metaltrgicas.

12.2 Hidrogeno como un futuro vector energético

Aunque en la actualidad la produccion de hidrégeno contribuye sélo con el 2%de
la demanda primaria de energia, el hidrégeno estd emergiendo como un portador
alternativo de energia y muestra un atractivo futuro, adicionalmente a las aplicaciones
convencionales mencionadas anteriormente. La ausencia de productos de combustiéon

indeseables es el mayor incentivo para su aplicacion como combustible. En este tltimo
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escenario, el hidrégeno se postula como una de las fuentes de energia renovables que
se pueden usar para producir energia en diferentes necesidades domésticas y de

transporte.

Establecer una economia de hidrégeno es un tema de debate actual. Si la
hipétesis es verdadera, se estarfa hablando de una especie de nueva revolucion
industrial, la cual, aunque resulte en principio muy atrayente, todavia se discuten las
posibles vias para su plena implementacién (Hijikata, 2002). La electricidad y el
hidrégeno son vectores de energia paralelos e intercambiables (Figura 1.3), ya que
presentan la posibilidad de almacenar hidrégeno, el cual es un compuesto estable,
mientras que el almacenaje de energia eléctrica constituye una tarea de gran dificultad

(Armaroli y Balzani, 2011).

Fuentes de Vectores Formas de Aplicaciones
energia energéticos energia
Hidrégeno
! P i
Renovables 53 o‘ten.CIa Moviles
i Eléctrica
o
n
(@)
2
No = Calor Estacionarias
Renovables

Electricidad

Figura 1.3 Hidrégeno y electricidad como vectores energéticos paralelos e intercambiables
(Armaroli y Balzani 2011)

La economia del hidrégeno se define como un sistema industrial en el que el
papel dominante es ser el portador de energia y de combustible, combindndose el
hidrégeno junto con la electricidad (Figura 1.3). Esto significa que el hidrégeno puede
ser utilizado para almacenar y transportar la energia producida a partir de fuentes
renovables en lugares distantes, para abastecer energia en los puntos de consumo. Por
tanto, la combinacién de las fuentes renovables para producir energia “limpia” y la
utilizacion de ésta (que no se puede almacenar) para generar hidrégeno, constituyen la

base de su desarrollo tecnoldgico.
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En Argentina, la Ley Nacional 26.123 del "Régimen para el desarrollo de la
tecnologia, produccién, uso y aplicaciones del Hidrégeno como combustible y vector
de energia" promulgada en 2006, incentiva la investigacion en hidrégeno, e.g.,
desarrollando y fortaleciendo la estructura cientifico - tecnolédgica, incentivando la
aplicacion de tecnologias, la participacién privada, la formacién de recursos humanos

y la cooperacion regional, entre otras.

El Séptimo Programa Marco de la Comunidad Europea para acciones de
Investigacién, Desarrollo Tecnolégico y Demostraciéon (2007-2013) menciona que existe
un amplio abanico de tecnologias: energias renovables, captura y secuestro de diéxido
de carbono, bio-carburantes econdmicamente viables e incluyen el uso de nuevos
vectores de energia como solucién a los problemas energéticos. En este sentido, la
Comunidad Europea apoya la intensificacion de la investigacion en este &mbito con
vistas, en particular, a explorar nuevas soluciones asociadas a la utilizacién del

hidrégeno como vector energético alternativo.

Produccion de H» J Transporte de H, J Uso Final

-

4
» .
Almacenamiento de H, F

Petroleo Oxidacion Parcial : Transporte de H2

| —> entuberfaso ——>

- — camidn cisterna
Gasificacion

|
Electricidad Electrélisis :

_______________ N e S —

|
]

' Edlica, solar, hidroelectrica Electrdlisis I
|
- |
' Colectores Solares Transporte de H2
| en camion
. Biomasa (e.g., algas) Proceso fotobiolégico

Nuclear Proceso alta temperatura : Generacion estacionaria

v

Captura de CO,

Renovables

Figura 1.4 Cadena de la economia del hidrégeno vista desde la produccién, transporte, almacenamiento, y
uso final (Conte, 2009)

Podemos estar presentes en la proxima transicion de la energia, o en su
diversificacion. La comunidad internacional ha reconocido al hidrégeno como un

componente clave para una energia limpia y sostenible. Esta futura economia del
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hidrégeno lo posiciona como portador de energia en dispositivos estacionarios,
transporte, sectores industriales, residenciales y comerciales. Mientras que esta
tecnologia madure, el hidrégeno puede ser producido utilizando tecnologias limpias

como la electrolisis o el reformado de materias primas fosiles con captura de carbono.

El hidrégeno puede ser almacenado, transportado por camiones o tuberias, y
posteriormente reaccionar en una celda de combustible, turbina o motor para generar
una corriente eléctrica con agua como principal subproducto. Entre las distintas
tecnologias para el almacenamiento de hidrégeno, en la actualidad el interés se centra,
principalmente, en una selecciéon de métodos entre los que destacan: compresion,
licuefaccién, adsorcion en sélidos porosos a presiones relativamente bajas, formacién
de hidruros complejos e intercalacién de hidrégeno en metales. Las caracteristicas de

operacion como la eficiencia de los distintos procesos difieren en gran medida.

La adsorcién de hidrégeno en sélidos porosos se plantea como una alternativa
con un gran potencial para el transporte. La eficiencia esperada para sistemas de
adsorcion es la més alta entre los distintos métodos y presenta como ventaja adicional
que la desorcién puede ser controlada mediante variaciones de presion y temperatura.
Sin embargo, para obtener elevadas capacidades de adsorcion y, por consiguiente, altas
densidades energgéticas, la temperatura de adsorcion debe alejarse lo més posible de la
de condensaciéon de hidrégeno (20 K a presion atmosférica) lo que implica
significativas dificultades técnicas. En la actualidad, todos los esfuerzos en esta linea
estdn dirigidos hacia el almacenamiento de grandes cantidades de hidrégeno a

temperatura ambiente y presiones moderadas.

Para llegar a este punto, es necesario introducir al hidrégeno en pequefios
segmentos de mercado mientras que las tecnologias estén a punto. Durante décadas,
las refinerias y las industrias quimicas han producido hidrégeno de forma segura, lo
almacenan y transportan. Estas tecnologias son un punto de partida légico para
canalizar un uso mas generalizado del hidrégeno como portador de energia (Figura 1.4)
(Fuel Cell and Hydrogen Energy Association, 2013). Estas tecnologias hacen referencia
a la produccién de hidrégeno, de celdas de combustible, de la infraestructura requerida
para su uso, de su almacenamiento y su difusion, i.e., en el uso del hidrégeno como
portador de energia y de las celdas de combustible como dispositivos de

transformacion de energia quimica en eléctrica.
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La producciéon de hidrégeno ha sido estudiada considerablemente en las
altimas décadas y ha aumentado el interés en los procesos de produccion motivado
por avances obtenidos en la tecnologia relacionada con las celdas de combustible

(Ferreira y Benito, 2005).

L.3. Produccion de Hidrégeno

El hidrégeno puede ser producido a partir de diversas materias primas, que
requieren en general aporte de energfa. Posteriormente, durante su consumo para

producir electricidad, se libera en forma de agua, sin producir ninguna otra emision.

13.1 Clasificacion de los procesos

El hidrégeno se puede obtener a partir de diversos recursos energéticos como el
gas natural, carbén, energia nuclear; también de otras energias renovables como la
solar, edlica, hidroeléctrica o geotérmica. Dentro de las diferentes tecnologias, existen
los procesos térmicos o cataliticos, donde predomina el reformado de gas natural o de
otros hidrocarburos con vapor, procesado de materias renovables como bio-oil,
gasificacion de biomasa o de carbdn, los procesos electroliticos y fototoliticos (Figura

1.4).

El costo del hidrégeno debe ser competitivo con el mercado actual para que
pueda introducirse en el sistema energético, si se busca una comparacioén, el precio del
hidrégeno para una pila de combustible utilizada en un vehiculo ligero deberia tener el
mismo valor para el consumidor que el combustible entregado en un vehiculo

convencional con motor hibrido o de combustién interna.

Actualmente las tecnologias para la producciéon de hidrégeno estan en constante
evoluciéon para que sean mds competitivas en precio a corto y mediano plazo,

enfocando esfuerzos en el desarrollo de procesos, equipos y catalizadores.
[.3.1.1 Procesos electroliticos

En estos procesos la molécula de agua se descompone en hidrégeno y oxigeno
por medio de electricidad lo cual ocurre dentro de un electrolizador. Las emisiones de

gases invernadero del proceso tienden a cero en funcién de la fuente de electricidad
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suministrada. Sin embargo se deben evaluar las ventajas de este proceso en funciéon de
la fuente de electricidad, el costo y la eficacia de la misma. Existen dos procesos de
interés para la produccion de hidrégeno a gran escala: la electrolisis utilizando fuentes
renovables de electricidad y la electrélisis de alta temperatura, las cuales poseen

emisiones de gases (GEI) cercanas a cero.
[.3.1.2 Procesos fotoliticos

Son procesos donde se utiliza energia contenida en los fotones para llevar a cabo
la electrdlisis del agua, convirtiéndola en hidrégeno y oxigeno. Actualmente estdn en
las primeras etapas de investigacién, sin embargo, estos procesos ofrecen ventajas a
largo plazo para la produccién sostenible de hidrégeno con bajo impacto sobre el
medio ambiente. Dentro de estos se encuentra la fotdlisis electroquimica del agua y la

fotolisis bioldgica del agua.
.3.1.3 Procesos térmicos

Son aquellos que utilizan materias primas tales como gas natural, carbon, o
biomasa, para obtener hidrégeno. En estos procesos, los ciclos quimicos en presencia
de calor producen el hidrégeno a partir de compuestos como el agua, éstos se conocen

como procesos "termoquimicos".

e Reformado de gas natural con vapor

e Reformado de combustibles liquidos renovables
e Gasificacién de carbén

e Gasificacién de biomasa

e Termdlisis del agua a alta temperatura

La Tabla I.1 muestra la densidad energética de diversas fuentes de energia y la
eficiencia hacia la produccion de hidrégeno en términos de capacidad de generacion de
energia por kilémetro cuadrado utilizado. Cuando la energia total requerida se divide
por esta densidad y por la eficiencia, se puede observar el drea total requerida para la
produccién de la cantidad de hidrégeno definida. Claramente, el metano se presenta
como el mejor candidato sumado a su fuerte economia asociada a la infraestructura y a
las inversiones de capital (Ewan et al., 2005). Por su importancia, este proceso merece

un comentario en particular.
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Tabla 1.1 Densidad energética y eficiencias de las principales fuentes de energia

para la produccién de hidrégeno (Ewan et al., 2005)

_ o Eficiencia en la
Densidad energética

Fuente de energia conversion a hidrégeno
[MWkn?]

[%]
Gas Natural 750 76
Carbén 750 59
Electrdlisis 5 70
Edlica 4 70
Fotolisis electroquimica 120 10.5
Fotolisis biolégica 120 0.24
Fotolisis catalitica 120 4
Nuclear-electrdlisis 500 28
Nuclear-termoquimica 500 50
Mareomotriz 1 70

Reformado de metano con vapor

El proceso dominante en la produccion de hidrégeno es sin duda el reformado de
metano con vapor (SRM). Este proceso ha madurado en el tiempo y se ha caracterizado
por una investigacion y desarrollo intensos, para permitir elevados rendimientos hacia

hidrégeno, sumado a la gran disponibilidad de gas natural.

El reformado de metano con vapor es una tecnologia que esté bien desarrollada y
disponible en el mercado, con una amplia gama de capacidades, desde 1 ton/h de H»
para las pequenas unidades hasta 100 ton/h de H» aproximadamente, en las grandes
plantas de fabricacién de amoniaco. Las principales etapas de una planta de reformado
de metano incluyen una desulfuraciéon de la materia prima, el reformado catalitico con
vapor, la conversion de CO (por medio de la reaccién de desplazamiento de gas de
agua, WGS) y el tratamiento de purificacién del H, La etapa de purificacion puede
variar, una opcién puede ser una etapa de remocién de CO, con solventes y
metanacién y otra con un sistema de adsorcion por presion (PSA). La desulfuracion es
importante debido a la alta sensibilidad al envenenamiento por azufre de los
catalizadores de reformado y de WGS. Después de la desulfuracién, el gas se alimenta
a un reformador, donde reacciona con vapor de agua para producir gas de sintesis.

Dependiendo del contenido de hidrocarburos pesados en el gas (Co+), puede existir un
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paso adicional de pre-reformado, el cual es disefiado para eliminar estos
hidrocarburos, ya que son maés reactivos y se descomponen facilmente con el
catalizador evitando la deposiciéon de coque y en consecuencia la desactivacion del
catalizador. El proceso de pre-reformado se lleva a cabo en un reactor adiabatico (300 a
525 °C), empleando un catalizador de Ni soportado en alimina con promotores. La
ventaja de utilizar esta etapa adicional radica en la flexibilidad que ofrece para trabajar
con materias primas diferentes y la reduccion del vapor total requerido en el

reformador, lo cual incrementa la eficiencia de la planta (Gupta, 2008).

El gas natural se mezcla con vapor de agua a una presion de 2,6 MPa, la mezcla
precalienta hasta 500 °C y se introduce en el reformador En el reactor, la mezcla de
metano con vapor se hace pasar a través de tubos rellenos de catalizador de Ni y

calentados externamente, donde se convierte en CO y H» a 800-900°C (Ecuacion 1.1).

CH, +H,0 < CO+3H, 11

La reaccién es altamente endotérmica y es favorecida a bajas presiones. Sin
embargo, en algunas aplicaciones industriales, se opera con presiones elevadas entre
2,0 - 2,6 MPa, las cuales permiten manejar un reactor mas compacto, lo que aumenta el
rendimiento del reactor y reduce el costo de los materiales. La relacion molar
estequiométrica es 1:1, sin embargo, en la practica se utiliza un exceso de vapor de
agua (relacion vapor/metano, S/C=2,5 - 3) para prevenir la deposicién de coque sobre

la superficie del catalizador.

Para suministrar calor para la reaccién endotérmica del reformado, el catalizador
se carga en una serie de tubos (de alrededor de 15 m de largo y 12 cm de diametro
interior) hechos de una aleacion de Ni resistente al calor. Estos tubos se colocan dentro
de un horno rectangular con multiples quemadores montados a lo largo de las paredes
del sistema. Las temperaturas de entrada del gas de proceso son 450 - 650 °C, y las de
salida de 700 - 950 °C. En estos hornos, se transfiere a los tubos alrededor del 50 % del
calor producido por la combustién.. La otra mitad del calor se recupera para etapas de
precalentamiento y produccion de vapor. El proceso puede presentar limitaciones a la
transferencia de calor, debido a la alta endotermicidad de la reaccién de reformado.

Por lo tanto, para asegurar un buen rendimiento del reactor, se realizan grandes
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esfuerzos para optimizar el flujo de calor a través de la pared, el espesor del tubo, la

carga de catalizador, etc.

La mezcla resultante contiene H, CO, CO, y vapor de agua y aproximadamente
un 4% de metano no convertido.El efluente del reactor, a unos 800 - 900 °C, es enfriado
rapidamente a aproximadamente 350 °C (generando de ese modo vapor) y se alimenta
a los reactores de WGS, donde el CO reacciona con vapor de agua en un reactor

catalitico, produciendo H» adicional y COx:
CO+H,0< CO,+H, 1.2

Esta reaccion es moderadamente exotérmica y esta limitada por el equilibrio.
Comunmente se suelen emplear dos reactores en serie para la reaccion de WGS: el
primero opera entre 340 - 360 °C y utiliza un catalizador a base de hierro-cromo. El
segundo reactor usa un catalizador CuO-ZnO, y AlOs y opera entre 200 y 300 °C. La
combinaciéon de estos reactores permite una conversiéon del 92 % del CO hacia Ho..
Finalmente, el H> se separa del CO» y se purifica en la etapa final del proceso (Gupta,

2008).

1.3.2 Produccion centralizada frente a produccion distribuida

La produccion de hidrégeno y su distribucién en plantas y redes juega un papel
importante en la implementaciéon de una economia donde el hidrégeno como vector
energético tenga un lugar mas importante en el sistema energético actual. Las escalas
de produccién pueden permitir diversos procesos y una variedad de posibilidades.
Para esto es necesario analizar toda la gama de posibilidades de producciéon y

distribucién, asi como los inconvenientes y ventajas que se presentan.
1.3.2.1 Produccién distribuida

Si el hidrégeno se produce en unidades pequenas en el mismo punto donde se
necesita, e.g., en una estacion para cargar combustible de vehiculos, se conoce como
produccion distribuida. La produccion distribuida puede ser la soluciéon mads viable a
corto plazo para introducir el hidrégeno, ya que su demanda puede ser baja y variable.
Los procesos para la produccién distribuida de hidrégeno mas recomendados son el
reformado de gas natural o de combustibles liquidos, incluyendo liquidos producidos

a partir de fuentes renovables tales como bio-etanol y bio-aceites, y la electrélisis del

16



Introduccion

agua a pequefa escala, ya que ofrecen ventajas para el desarrollo y la comercializacién

(Fuel Cell Handbook, 2000).
1.3.2.2 Produccién centralizada

El hidrégeno puede producirse de manera centralizada en grandes instalaciones
localizadas entre 80 y 500 km del punto de uso, con una produccién de alrededor de
hasta 750 Ton/dia, que pueden estar ubicadas cerca de las refinerias de petréleo. El
hidrégeno se podria utilizar en funcién de su necesidad, a medida que se requiera en la
refineria (Lemons, 1990). Estas grandes instalaciones serdn necesarias a largo plazo
para responder a la gran demanda prevista de hidrogeno. Desde luego se requiere de
mayor inversién de capital y de infraestructura, que debe ir de la mano con decisiones
gubernamentales para que supla el transporte y la distribucién a destino (Antonuci et

al., 1996).
1.3.23 Producciéon semi-centralizada

Estas instalaciones intermedias (5 -50 Ton/dia) y ubicadas entre 40-160 km del
punto de uso pueden combinar las ventajas de los dos tipos de produccién anteriores,
y pueden ser nodos importantes para una correcta distribucién. De esta manera se
puede suplir hidrégeno de manera eficiente y en funcién de los recursos disponibles

reduciendo los costos del transporte de hidrégeno y de la infraestructura necesaria.

I.4. Las celdas de combustible como fuente de energia

1.4.1 Conceptos bdsicos

Una mezcla armoniosa de fuentes renovables para diferentes sectores debe ser
implementada en el futuro mediato. Para esto, se espera que las celdas de combustible
jueguen un papel importante en el logro de estos objetivos y en la mitigaciéon de
algunos de los principales problemas asociados a las fuentes de energia actuales. Las
celdas de combustible son dispositivos electroquimicos que tienen la capacidad de
transformar la energia de una reaccién quimica en energia eléctrica de forma eficiente y
limpia. Estas pueden operar con diferentes tipos de combustibles y se pueden utilizar

tanto en unidades portatiles como estacionarias (Dante et. al., 2002). La versatilidad de
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las celdas de combustible permite ver un camino hacia una reestructuraciéon en la

manera de producir y consumir energia (Quakernat, 1995).

Una ventaja de las celdas de combustible radica, en principio, en su mayor
eficiencia. Por ejemplo, resulta mas eficiente una celda de combustible alimentada con
H> seguida de un motor eléctrico que la opcion de un motor de combustién interna. Sin
embargo, para realizar una comparacién justa debe tenerse también en cuenta la

eficiencia del proceso de generacién y purificacion de Ho.

La ausencia de partes moviles, hace que su funcionamiento sea silencioso y de
operacion confiable, flexible en el tipo de combustible utilizado y con menores
emisiones durante la operacion (Ryan O'Hayre, 2004). Al igual que con todas las
fuentes de energia renovables, esta tecnologia contribuye al desarrollo socio-
econémico, a la seguridad e independencia energética. Estas ventajas estdn en linea con
los objetivos politicos en biisqueda de un desarrollo sostenible, con mayor generaciéon
de empleo, incluyendo que actualmente representa del orden de 5 millones de puestos
de trabajo a nivel mundial en sectores de energia renovable y acceso a la energia en
general (Organizacion Internacional del Trabajo, 2012). Por lo tanto, las celdas de
combustible podrian reducir los problemas asociados con la produccién de energia a
base de petréleo, acompafiado de otras fuentes renovables de energia y reducir otros
aspectos ya mencionados anteriormente que incluyen la contaminacién del aire, e.g.,
gases de efecto invernadero (GEI), dependencia econémica del petréleo, y por ende la

dependencia de recursos limitados en zonas inestables del mundo.

La energia solar y edlica son las que poseen la mayor atenciéon en el mercado de
la energia renovable y también las que mas sufren de problemas de intermitencia. Los
excesos de energia se pueden aprovechar para producir hidrégeno a partir de agua por
electrélisis, o bien el H, puede ser almacenado en forma de alcoholes liquidos y
posteriormente en los momentos que no haya produccién emplear las celdas de
combustible para su conversion a electricidad. Ademds, a diferencia de otras
tecnologias las celdas de combustible pueden utilizar una gran variedad de
combustibles, tal como metanol, biogas, metano, butano, etc. Esta flexibilidad en el tipo
de combustible y en las posibles aplicaciones hace a las celdas de combustible

candidatas adecuadas para implementar una economia basada en fuentes renovables.
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1.4.2 Principio de funcionamiento de una celda de combustible

Las celdas de combustible convierten la energia interna de los gases en energia
eléctrica, directa y continuamente a través de reacciones quimicas. Las reacciones se
llevan a cabo sobre las superficies de los electrodos. La combinacién de una membrana
y dos electrodos se conoce como conjunto electrodos/membrana o MEA (Membrane
Electrode Assembly). En el electrodo negativo (Anodo, Ecuacién 1.3) sucede la reaccion
de oxidacién, y en el electrodo positivo se lleva a cabo la reacciéon de reduccién

(Cétodo, Ecuacion 1.4)

Anodo: H, <2H" +2¢ L3

Catodo: 30, +2H" +2¢ < H,0O 14

El esquema basico de una celda de combustible se observa en la Figura 1.5.

< H; exceso < ‘ H;O +A )

Catodo

Electrolito

—
MEA

Figura 1.5 Funcionamiento general de una celda de combustible

Esta reaccion produce una salida de voltaje por celda; una sola celda de
combustible puede generar un voltaje entre 0.6 - 0.8 V. Por lo tanto si se requiere mas
voltaje se podrian conectar en serie tantas de celdas de combustible como voltaje se

requiera. La estructura modular permite cubrir una amplia gama de aplicaciones,
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determinadas por el tipo de electrolito utilizado, la temperatura de funcionamiento y el

namero de celdas ensambladas (Figura 1.6).

Membrana

Plato bipolar

Celda de combustible Pila de combustible

Figura 1.6 Principio de construccién de una pila de combustible

1.4.3 Tipos de celdas de combustible

Las celdas de combustible se clasifican normalmente segtn el tipo de electrolito
que se utilice, y a veces segin el rango de temperatura a la que trabajan; ambos
factores determinan el drea de aplicacion adecuada de una celda de combustible. Los
principales tipos de celdas de combustible y sus propiedades se resumen en la Tabla

I1.2. (Fuel Cell Today, 2010).

La celda de combustible tipo PEM es las més adecuada para aplicaciones moviles
debido a las bajas temperaturas en las que opera, ademas de que posee una elevada
densidad de potencia (Donitz, 1998). Tipicamente se utiliza con hidrégeno puro, sin
embargo, algunas aplicaciones utilizan una mezcla proveniente del reformado de gas
natural, rica en hidrégeno. Esta corriente de gases de reformado debe ser purificada
(CO < 10 ppm) para remover el mondxido de carbono, el cual es conocido como un
componente que envenena el catalizador anddico de la celda, a base de platino (Corti,

2006).
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Tabla I.2 Clasificacion de las celdas de combustible (Fuel CellToday, 2010)

. . Temperatura Eficiencia ' -
Tipo Electrolito ) _ Potencia  Aplicaciones
de operacion eléctrica

PEMFC  Membrana de 80 °C 40-60 % <250 kW  Automoviles
intercambio proténico - Pequenas
(agua) estaciones

HT- Membrana de 120-200 °C 60% <100 kW  Pequefias

PEMEC intercambio proténico estaciones
(acido)

DMFC Membrana polimérica  60-130 °C 40% <1 kW Portatiles
(metanol)

MCEC Liquido inmovilizado 650 °C 45-60% >200 kW  Estacionarias
(carbonato fundido)

PAFC Liquido inmovilizado 200 °C 35-40% >50 kW  Estacionarias
(acido fosférico)

SOFC Ceramico (6xido 1000 °C 50-65% <200 kW  Estacionarias
sélido)

AFC Alcalina (hidréoxidode ~ 60-90 °C 45-60% >20kW  Submarinos
potasio) Naves

espaciales

144 Aplicaciones de las celdas de combustible

El uso de celdas de combustible aument6é mas de un 40% respecto al 2007. Esta
tecnologia ofrece sin duda una solucién energética muy versatil. La accesibilidad hacia
una economia del hidrégeno se afianza considerando que son tecnologias de
conversién energética con eficiencias superiores a las convencionales. Ademas, al no
utilizar ciclos térmicos, contar con una operacién modular y por lo tanto de facil
escalado, las celdas de combustible resultan apropiadas para una multitud de
aplicaciones (centralizadas y/o distribuidas) a diferentes escalas, incluyendo el mayor
atractivo en la actualidad, la posibilidad de utilizar las celdas como sistema de
generacién para su aplicacion a motores eléctricos de uso en todos los medios de

transporte (terrestre, aéreo y maritimo) (Bricefio, 2010).

Se puede observar también que las celdas de combustible compiten para
reemplazar una serie de fuentes de alimentacién, como las baterias de los motores de
combustion interna, en aplicaciones de calefaccién, recarga de teléfonos moéviles y

automoviles.
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145 Eficiencia y demanda de hidrégeno de las celdas de combustible PEM

El desemperio de las celdas de combustible esta directamente asociado al tipo de
celda y a las condiciones de operacion seleccionadas. El hidrégeno alimentado como
combustible posee energia quimica, la cual se transforma en energia eléctrica. El
balance adecuado de las reacciones (Ecuaciones 1.3 y 1.4) es esencial para el correcto
funcionamiento del dispositivo. Por lo tanto es necesario conocer las condiciones de la
celda y la potencia requerida para saber como estd relacionada con la cantidad de
hidrégeno suministrada. En estos términos se define la eficiencia de una celda de
combustible como la relacién entre la energia quimica y la energia eléctrica generada,
i.e., el cociente entre la energia util producida y la energia térmica almacenada,
equivalente a la energia obtenida por la hipotética oxidacién total del hidrégeno
alimentado. En este caso ideal, la energia del hidrégeno se convierte en energia

eléctrica con una eficiencia del 83% (Ecuacion 1.5).

n= % =0.83 L5

Esto es mucho mayor que la eficiencia ideal de una planta de generacién, donde
se quemaria hidrégeno y se utiliza el calor para mover un generador. Aunque las
celdas de combustible real no se acercan a la eficiencia ideal, siguen siendo mucho més
eficientes que cualquier otra planta de energia eléctrica que quema combustible (The

Fuel Cell Today, 2011).

El voltaje ideal de una celda de combustible alimentada con hidrogeno y oxigeno
puro es de 1.18 Voltios a 25 °C, valor que disminuye con la temperatura. Dado que para
obtener trabajo eléctrico de la celda es necesario extraerle corriente, las celdas de
combustible funcionan fuera del equilibrio y entonces el voltaje real en la operacién es
menor. La eficiencia de las celdas de combustible en aplicaciones estacionarias hoy en
dia alcanza valores de 40 - 55 %. Ademads en sistemas construidos a gran escala, los
sistemas de cogeneracion con pilas de combustible pueden reducir los costos de
servicios de las instalaciones de energia de 20 a 40 por ciento sobre los costos de
energia convencional e incrementar la eficiencia hasta un 85%. (The Fuel Cell Today,

2011)
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La demanda de hidrégeno en una celda de combustible se puede calcular segin
las dimensiones de la celda, la densidad de corriente especificada para la operacion, la
potencia requerida, la cantidad de celdas conectadas y su voltaje. A manera de
ejemplo, se muestra un cdlculo tomando como base una pila de combustible compuesta
por 38 celdas de 20 cm de dimension. El hidrogeno requerido se calcula de la siguiente

manera (Morillo, 2008):

La seccidn transversal de una sola celda es:

a_y, =20cm-20cm =400cm” I.6

Asumiendo que la pila de combustible opera a un determinado punto de una
curva de polarizacién, e.g., i=0.53 (A/cm?) a un voltaje de 0.65 V, la intensidad de

corriente es:

14 =0.53 A -400cm* =212 A 1.7

celda 2
cm

La correspondiente potencia de cada celda y de la pila a la salida seria

P

celda

=212 A-0.65V =137.8W, 1.8
P, =137.8W-38celdas = 5236 W, (5.23kW, ) 1.9

Usando la ley de Faraday que relaciona el ntimero equivalente de electrones
transferidos a través de la celda (para H», n=2), la constante de Faraday (F = 96485 A s
mol?) y la corriente eléctrica real, puede ser obtenido el caudal de hidrégeno requerido

para este punto de operacion:

: Ppila
N, =Pl
’ n-F- Vcelda
B 5236W 10
296485 25 .0.65V :
_0.042 0! (150.29 mTO'J
S

Esto significa que se necesitan aproximadamente 0.042 mol/s (o 3.4 Nm3 h?) de
H> para operar una celda de combustible trabajando en el punto de operaciéon

seleccionado y que produzca una potencia de 5.236 kWe.
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Si se busca conocer la potencia térmica de salida relacionada a la potencia
eléctrica, es comun caracterizar el combustible con su poder calorifico inferior LHV
(Jin/s) o simplemente W, que es el calor de reacciéon equivalente entregado por la

hipotética oxidacién total del hidrégeno producido.

Teniendo N,;, moles por hora de hidrégeno consumido representan una potencia

térmica equivalente a:

Potencia térmica inicial =N, - (— AR ) [k, ] L11

H,0

Donde Ah%p:0 es la entalpia estandar de reaccién de la reacciéon de combustion
del hidrégeno (241 kJ mol?). La energia térmica del hidrégeno alimentado a una celda

que entrega 5.236 kW de energia eléctrica es:

molH, (241.83%) =10kW, 112

mo

Potenciatérmicainicial = 0.042
S

En resumen 10.09 kW, de energia contenida en la alimentacién de hidrégeno
proporciona 5.236 KW de energia eléctrica, resultando en una eficiencia de la celda de

combustible de

n= 5286, 100% = 51.9 % 113
10.09

Este calculo simple sera utilizado en los capitulos siguientes de esta Tesis.

L5. Alcance y organizacién de la tesis

1.5.1 Objetivos

La presente Tesis tiene como objetivo general el estudio de las reacciones
cataliticas para la produccién de hidrégeno a partir de etanol, por medio de los
procesos de reformado con vapor y reformado oxidativo, con aplicacién a reactores

estructurados.

1.5.2 Organizacion general de la tesis

Se presenta a continuacion el contenido general de la Tesis:
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En el Capitulo II se hace una introduccién al reformado de etanol con vapor, la
quimica de las reacciones, la termodindmica y los posibles mecanismos de reaccion.
También se presentan los diferentes catalizadores y soportes usualmente empleados y

finalmente un recorrido por los diferentes tipos de reactores.

En el Capitulo Il se presenta el desarrollo de un modelo cinético para el
reformado de etanol con vapor por medio de un catalizador de Pd-Rh soportado en
CeO,, obtenida a partir de datos experimentales previos. Se plantea un mecanismo de
reaccion y se ajustan los pardmetros cinéticos de cada reaccién mediante regresion no-

lineal.

En el Capitulo IV se modela un microreactor metalico para estudiar la influencia
del suministro de calor y de las variables de proceso sobre el rendimiento a H». El
microreactor se considera calefaccionado con gases provenientes de una cdmara de
combustion externa, que circulan en paralelo con el gas de proceso. Se incluye ademas

un estudio comparativo a diferentes tiempos de residencia y tamafios de canal.

En el Capitulo V se muestran resultados experimentales del reformado oxidativo
de etanol, se realiza un andlisis de la influencia de las principales variables de

operacion y finalmente se compara con la reacciéon de reformado no oxidativo.

El Capitulo VI describe el proceso de reformado de etanol con un catalizador de
Co soportado en hidrotalcita. Este capitulo surge a partir de un trabajo en colaboracién
con el INTE-UPC. Se hace un andlisis de las experiencias obtenidas en el INTE y se

realizan experiencias complementarias para comprender los fenémenos encontrados.

Por ultimo, en el Capitulo VII, se presentan las conclusiones mas relevantes
obtenidas apartir de los estudios realizados en esta Tesis y se plantean algunas lineas

de trabajo futuras.
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Reformado de etanol

II. REFORMADO DE ETANOL

II.1. El reformado de etanol con vapor de agua (ESR)

El etanol puede constituir una fuente renovable de buena disponibilidad y costo
razonable para la generacion de hidrégeno y gas de sintesis. Esto hace que sea
necesario estudiar en detalle todos los procesos de produccion. Una de las alternativas
maés atractivas consiste en utilizar bio-etanol, el cual puede obtenerse a partir de
recursos renovables (biomasa y residuos organicos), e.g., procesos de fermentacion a

partir de cafia de aztcar, maiz y remolacha azucarera (Hernandez y Kafarov, 2009).

La biomasa es una de las fuentes renovables de energia mas favorables para la
obtencién de combustibles, ya que permite producir combustibles liquidos, los cuales
son mads faciles y econdémicos de transportar y almacenar que el hidrégeno.
Adicionalmente, si se evita la utilizaciéon de combustibles fésiles durante el proceso de
obtenciéon y su transformacién en hidrégeno, el balance neto de carbono es
practicamente cero. El balance podria ser incluso negativo si en el proceso se emplean

sistemas de captura y almacenamiento de CO..

1,2

0,8

0,6

04
O T T T T

Carboén Gasolina Propano Etanol  Gas Natural

Relacion C/H

Figura II.1 Relacién carbono a hidrégeno para diferentes combustibles
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El bio-etanol es un combustible renovable y disponible, facil de transportar,
biodegradable y con toxicidad menor que la del metanol y la gasolina (Valor Umbral
Limite, TLV=1000 ppm). Posee una elevada cantidad de hidrégeno en su molécula
(Figura IL.1). Se produce por fermentacién de biomasa y su contenido de agua es
considerable (soluciones con 8-12% etanol en peso). Actualmente se estan investigando
y desarrollando métodos de produccion de etanol a partir de materiales
lignocelulésicos, de forma que sea posible obtener mayores rendimientos en la
produccién de bio-alcoholes utilizando materias primas que no sean aptas para el

consumo humano.

El reformado de etanol con vapor (ESR) es el proceso mediante el cual el etanol
se convierte a hidrégeno y gas de sintesis por reaccién con vapor de agua, sobre la
superficie de un catalizador que generalmente est4d soportado sobre un 6xido metélico.
La reaccion global se observa en la Ecuacion IL1. El etanol se descompone a
temperaturas relativamente elevadas debido a que se requiere mayor energia para
romper los enlaces C-C. Menores temperaturas de reformado y concentraciones de

etanol elevadas facilitan la formacién de coque y otros compuestos indeseados.

C,HOH+3H,0<2CO,+6H,  AH’=173.3k]/mol 1.1

La gran variedad de reacciones involucradas en el reformado de etanol con
vapor pueden formar un gran nimero de compuestos intermedios, procedentes de

reacciones indeseadas que deterioran el rendimiento de la Ecuacién I1.1.

Una ventaja del uso del etanol para la produccién de hidrégeno radica en que
es mas eficiente que el proceso de combustiéon utilizando etanol en motores de
combustion interna en términos de ahorro energético, ya que, para los motores de
combustion, se requiere disponer de etanol practicamente puro lo cual implica un
proceso de destilaciéon por encima de su punto azeotrépico. Este proceso requiere

evaporar grandes cantidades de agua.

El reformado de etanol es un proceso altamente endotérmico y requiere
siempre de un suministro de energia para llevar a cabo la reacciéon. Si se le agrega
oxigeno, que cumple la funcién de aportar energia mediante la combustiéon de una

fraccion del etanol alimentado, el proceso se denomina reformado oxidativo (OSR,
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Ecuacion 11.2). Este proceso hasta el momento ha sido menos estudiado que el
reformado con vapor. Se pueden alcanzar conversiones de etanol cercanas al 100% a
temperaturas mas moderadas (~300 °C). Los rendimientos a H> son en general més
bajos que en el proceso de ESR, aunque para realizar una comparacién justa debe
tenerse en cuenta que en ESR una fracciéon de etanol (o de otro combustible) debe ser
quemada en una camara de combustion para suministrar el calor necesario (Velu et al.,
2002). Los catalizadores que se emplean en este proceso son similares a los utilizados

para el reformado con vapor.

C,HsOH + (3 - 28) H,O + 80,5 (6 - 28) Hy+ 2 CO,

o 1.2
AH' = (173.3 - 484-8) k] mol™

Las condiciones de operacién tipicas para producir cantidades 6ptimas de
hidrégeno rondan en temperaturas cercanas a 600 °C, con relaciones vapor/etanol
(molares) de 3 - 4.3. Si se aumenta la temperatura la cantidad de metano y coque
formado disminuye, de igual manera que si se aumenta la relacién O./etanol y

H>O/etanol (Liu et al., 2008). En el Capitulo V se trataré este proceso en mayor detalle.

Diferentes autores han investigado aspectos relacionados con las caracteristicas
del proceso de reformado de etanol, catalizador, termodindmica del proceso, cinéticas
y mecanismos de reacciéon involucrados; también se han abordado procesos
alternativos como el reformado oxidativo y los mecanismos de desactivacién que sufre
el catalizador durante el proceso. Igualmente existen numerosos trabajos acerca de las
reacciones de oxidaciéon parcial de etanol, reformado de hidrocarburos con CO;
(reformado seco), con mezclas de CO, y H>O (reformado mixto) y de conversiéon de CO
en presencia de vapor de agua (WGS). Estas reacciones son de gran importancia en el
estudio del reformado de hidrocarburos y alcoholes, pero caen fuera del alcance de la

presente Tesis.

I1.1.1  Quimica del reformado de etanol

El reformado de etanol con vapor de agua para la obtencién de gas de sintesis
(Hz, CO, CO,, CH,), ha sido analizado recientemente y algunos autores han planteado
diversos mecanismos de reacciéon en funcién del catalizador estudiado. Estos

mecanismos difieren en la manera y la velocidad en la cual el etanol es consumido en el
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reactor (Vieira y Dias, 2006). El mecanismo del reformado de etanol puede darse por

diferentes rutas como se muestra en la Figura II.2.

/’ Descarbonilacion

/ Acetaldehido Y
Metanog s,
’ Deshidrogenacion /_/
.-..,_‘ ‘-..‘
Eta:nol Reformado — CO — WGSR — H2 «- Acoplamiento
*, } s
* Deshidratacion Co,
“» Etileno """ ) L"ta.nu “ T
E S e
----- Deshidrogenacién ="

Figura I1.2 Esquema bésico del mecanismo de reaccién del reformado de etanol con vapor

I1.1.2 Aspectos termodindmicos del reformado

La termodindmica del reformado de etanol con vapor ha sido ampliamente
analizada por una gran cantidad de métodos diferentes (Fishtik et al., 2000; Mas et al.,
2006; Garcia y Laborde, 1991; Vasudeva et al., 1996). Cuando se realizan estos calculos
termodindmicos se deben tener en cuenta pardmetros como la composiciéon de la
alimentacién, temperatura y presiéon. Como se observé anteriormente, la Ecuacién 11.1
es la reaccion de ESR global, a partir de la que puede obtenerse la produccién de
hidrégeno 6ptima teérica del proceso (Aupretre et al, 2005). Sin embargo, otras
reacciones del etanol influencian el equilibrio de la reacciéon (Figura I1.2), y los

principales componentes en el equilibrio son H», CO, CO», H>O y CHa:

C,H.OH+H,0<2CO+4H, AH’=256k]J/mol o I1.3
C,H.OH+2H, <2CH,+H,0 AH’=-157kJ/mol I1.4
C,HOH< CO+CH, +H, AH’ =49KkJ/mol IL.5
C,HOH«< 1CO,+3CH, AH’=-74KkJ/mol IL.6
C,H.OH< CH,CHO+H, AH’=68k]J/mol I1.7
C,HOH<CH, +H,0 AH’ = 45kJ /mol IL.8
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La reaccion de la Ecuacion I1.3 es el reformado de etanol hacia monéxido de
carbono, la Ecuacion 1.4 es la hidrogenacion de etanol formando agua y metano. La
Ecuacion IL5 y I1.6 involucran la ruptura del enlace C-C del etanol para asi producir
metano. La Ecuacién II.7 es la deshidrogenacién de etanol para formar acetaldehido y

la ecuacion 11.8 la deshidrataciéon de etanol formando etileno.

En los casos de reformado con vapor y reformado oxidativo, la reacciéon de
desplazamiento de gas de agua (WGS, Ecuacion 11.9) es de gran importancia ya que

mejora significativamente el rendimiento a hidrégeno (Hook y James, 1980).
CO+H,0< CO,+H, AH’=-41.2kJ/mol 119

La conversion de CO en presencia de agua es un proceso exotérmico. Esta
reaccion se ve desfavorecida a altas temperaturas, como las usadas en la operacién de
reformado, lo que supone que para obtener una mayor conversién de CO es necesario
aumentar la concentraciéon de agua con el fin de desplazar el equilibrio (Rostrup-
Nielsen et al., 1988), o bajar la temperatura en una etapa posterior a la etapa de

reformado.

Los productos intermedios (e.g. acetaldehido, metano) estan involucrados en
reacciones adicionales, Ecuaciones I1.10 y II.11. Para cada secuencia de reacciones
existen temperaturas limite a la cual una de las reacciones es predominante. Asi, a
temperaturas de reaccion elevadas el reformado de metano (Ecuacién I1.11) se desplaza
hacia hidrégeno mientras que a mas bajas temperaturas las reacciones principales

vienen dadas por la reaccion de WGS y las Ecuaciones I1.3-11.8.

CH,CHO+H,0 < 2CO+3H, I1.10
CH, +H,0< CO+3H, .11

La adicién de oxigeno afecta las condiciones iniciales y por lo tanto el equilibrio
termodindmico, por consiguiente, el mecanismo de reaccién cambia debido al
desarrollo de reacciones adicionales. Las reacciones de oxidacién que pueden estar

presentes son:

CO+30, »CO, I1.12
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C,H.OH +1 O, —2 CH,CHO+ H,O 1113
CH, +20, - CO, +H,0 I1.14
C+0, — CO, IL15

El carbén es uno de los productos indeseados en el proceso, puede formarse a
partir de diferentes rutas y depositarse sobre el catalizador, disminuyendo su
actividad. Las reacciones mas analizadas son la reaccion de Boudouard y Ia
descomposicion del etileno (Ecuaciones I1.16 y IL.17, respectivamente) (Vaidya y

Rodrigues, 2006a).

2CO—-CO, +C I1.16

C,H, 52C+2H, .17

Si se consideran las reacciones en equilibrio, se puede determinar la
composicion mediante célculos termodindmicos. De esta manera es posible calcular la
influencia de las distintas variables de operacion (temperatura, presién y relacion
vapor carbono S/C) sobre la composiciéon en el equilibrio. (Qi et al., 2005). De los
célculos realizados resulta que la produccion de hidrégeno estard favorecida a altas
temperaturas de reaccién, bajas presiones y altas relaciones vapor/carbono en la

mezcla alimentada.

Un aspecto importante pasa por minimizar el proceso de metanacion, es decir,
conviene inhibir la formacién de metano (reversa de Ecuacion II.11). La formacién de
CH4 implica la pérdida de una cantidad de hidrégeno que queda retenida en la
molécula de CHs. La metanacion se puede inhibir mediante el uso de un exceso de
vapor de agua, ya que el agua desplaza el equilibrio hacia la formacién de H». Por otro
lado, el exceso de vapor de agua implica la necesidad de manipular volimenes de gas
mayores, con lo cual se requiere de reactores mas grandes. Ademads, el hidrégeno
producido estaria mas diluido desfavoreciendo el producto si se busca hidrégeno de
elevada pureza. Otra forma de inhibir la generaciéon de metano es modificando las
caracteristicas del catalizador, es decir, utilizando materiales que no favorezcan su
formacién, e.g., modificando la ruta de reaccién pasando por el reformado de

acetaldehido (Ecuacién 11.10).
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I1.1.3  Esquema de reacciones y cinética del ESR

Las reacciones mencionadas anteriormente no proporcionan un esquema de

reaccion definido, el cual es fundamental para proponer la cinética del proceso.

El reformado de etanol con vapor se puede llevar a cabo por diferentes rutas
(Figura IL2) algunas son mds favorables que otras pero hay algunas que
inevitablemente se deben tener en cuenta. (Ni et al., 2007). Algunas de las reacciones
posibles estin numeradas en la seccién anterior, pero siempre habra combinaciones de
ellas que describan mejor el comportamiento de proceso en presencia de un
determinado catalizador. Generalmente en la literatura se propone que la primera
reaccion es la deshidrogenacion hacia acetaldehido o la deshidratacion del etanol para
producir etileno (Ecuaciones II.7 y II.8 respectivamente), lo cual significa que el
mecanismo se puede dividir en dos rutas diferentes (Vaidya y Rodrigues, 2006a). El
etileno es conocido por su tendencia a polimerizar ciertas superficies cataliticas, donde
se descompone y forma carbén en forma de coque (Ecuacién 11.17). Otra posibilidad es
que el etileno se reforme y produzca H,, CO,y CO (Benito et al., 2005). El acetaldehido
puede formar metano por medio de la decarbonilacién (Ecuacién I1.18), luego el
metano puede reformarse (Ecuacién I1.11) o directamente reformarse el acetaldehido

(Ecuacioén 11.10) (Haryanto et al., 2005).

CH,CHO—>CH, +CO 1118

El monéxido de carbono puede reaccionar a través de la WGS (Ecuacién 11.9),

asi como con la reaccion de Boudouard (Ecuacion I1.16) para formar carbén.

La cinética de la reaccién de reformado de etanol con vapor se ha investigado
principalmente para catalizadores de niquel. Cabe mencionar que la cinética puede
variar de forma significativa con la fase activa del catalizador. La mayoria de los
estudios cinéticos sugieren que la reaccién tiene lugar a través de un mecanismo de
Eley-Rideal (Aboudheir et al., 2006; Akande et al., 2006), o por medio de cinéticas tipo
Langmuir-Hinshelwood (Sahoo et al., 2007; Graschinsky et al., 2010; Mas et al., 2008a,
2008b). Generalmente el reformado de etanol con vapor es una reacciéon de primer
orden respecto al etanol (Vaidya y Rodrigues, 2006b; Morgenstern y Fornango, 2005).

Sin embargo, la cinética no ha sido el foco principal de los estudios de investigacion de
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ESR, y todavia queda mucho mas trabajo por hacer a fin de aclarar completamente la

cinética de la reaccion, que también depende de las condiciones de reaccion.

IL.2. Catalizadores de reformado de etanol con vapor

Los diferentes catalizadores que han sido investigados para su uso en el
reformado de etanol se pueden dividir en dos grupos principales: catalizadores

metéalicos soportados y 6xidos metdlicos.

11.2.1  Catalizadores metdlicos soportados

Estos catalizadores que se proponen en la literatura estdn basados metales
como Ni, Co, Cu y metales nobles y pueden ser subcategorizados de acuerdo al metal

activo y su uso mas comun.

211 Catalizadores de Ni

Son uno de los més utilizados en el reformado de etanol con vapor por su
buena actividad y debido a que son mucho més econémicos que los metales nobles. Sin
embargo, presentan algunos inconvenientes. El niquel no es resistente a la formacién
de coque, el cual conlleva a una importante desactivacién del catalizador a largo plazo.
También ha sido el catalizador més utilizado para el reformado de metano, por lo cual

resulta una eleccién obvia para el etanol (Rostrup-Nielsen et al., 2002).

El mecanismo para el reformado de etanol con vapor sobre Ni involucra la
ruptura de enlace C-C que desafortunadamente también conduce a la formacién de
coque (Bergamaschi et al., 2006). Sin embargo, Freni et al., (2000) reportan que el niquel
es muy selectivo hacia acetaldehido, lo que sugiere que el reformado con vapor sobre
niquel tiene lugar a través de la deshidrogenacion de etanol (Ecuacion 11.7), que debe
ser la ruta favorecida con el fin de evitar la formacién de coque (Rass-Hansen et al.,

2007).

En cuanto a los soportes, la aldmina (Al>2Os) ha sido el més utilizado de acuerdo
a la literatura (Comas et al., 2004; Akande et al., 2005, 2006), pero también existen otros

o6xidos metalicos.
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El uso de LaxOs; como soporte reduce la desactivacion del catalizador debido a
una disminucién de la formaciéon de coque, tanto cuando se lo emplea puro como
mezclado con metales alcalinos (Fatsikostas et al., 2002, 2004; Sun et al., 2004; Yang et

al., 2006).

El uso de MgO también parece reducir la formacién de coque (Freni et al., 2000,
2002, 2003; Fatsikostas et al., 2002; Yang et al., 2006; Frusteri et al., 2004a,b,c, 2006).
Biswas y Kunzru, (2008) reportan el uso de un soporte de 6xido mixto de CeO, y ZrO
al igual que Aupretre et al. (2002) y Laosiripojana y Assabumrungrat (2007a). En
general, el 6xido de cerio (CeO») es cada vez més importante como soporte; asi, para el
reformado con Ni existen numerosas publicaciones que lo emplean (Aupretre et al.,
2002; Duan y Senkan, 2005; Frusteri et al., 2006; Biswas y Kunzru, 2007b; Kugai et al.,
2005; Zhang et al., 2006, 2007; Fajardo et al., 2007). También se han investigado algunos
6xidos mas complejos tales como YSZ (itrio soportado en circonia) (Duan y Senkan,

2005; Fatsikostas et al., 2002; Laosiripojana y Assabumrungrat, 2007b).

El reformado de etanol con vapor sobre catalizadores de niquel se lleva a cabo
a temperaturas que varian de 250 °C a 1000 °C, y con diferentes relaciones
vapor/carbono. Los porcentajes de material activo varian de 1 a 40% en peso. Debido a
las diversas condiciones de reaccion, la actividad y la selectividad de los catalizadores
es dificil de comparar cuantitativamente: En general, el niquel presenta actividad
moderada hasta que se produce la desactivacion. Los mejores resultados presentan
conversiones de etanol de 100% con un rendimiento de hidrégeno de 5,8 moles de
hidrégeno por mol de etanol, en comparaciéon con el rendimiento teérico de 6,
utilizando un catalizador de niquel 30% en peso, temperatura de reacciéon a 600 °C y

condiciones diluidas (Biswas y Kunzru, 2007a).

1212 Catalizadores de Co

El cobalto es el segundo metal mas investigado para el reformado de etanol con
vapor. Al igual que el niquel, se ha elegido al cobalto debido a su costo relativamente
menor en comparacion con los metales nobles y porque se conoce su actividad para la
ruptura del enlace C-C a temperaturas relativamente bajas 350 - 400 °C (Llorca et al.,
2002, 2003a). En particular, el grupo de Llorca ha investigado en profundidad el uso
del Co (Guil et al., 2005; Llorca et al., 2002; 2003 a,b, 2004 a,b,c).
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Los soportes utilizados para Co son similares a los utilizados con Ni (ALOs y
MgO) (Fatsikostas et al., 2002; Freni et al., 2003; Frusteri et al., 2004c; Batista et al., 2003;
Cavallaro et al., 2001; Haga et al., 1997; Kaddouri y Mazzocchia, 2004; Song et al.,
2007a; Profeti et al., 2008). También se han utilizado ZnO y SiO; (Zhang et al., 2006;
Llorca et al., 2002, 2003b, 2004a,b; Guil et al., 2005; Batista et al., 2004, 2006; Haga et al.,
1997; Kaddouri y Mazzocchia, 2004; Torres et al., 2007).

La circonia (ZrO) ha sido altimamente elegida como uno de los materiales de
soporte preferidos ya que es buen material poroso, tiene una alta estabilidad térmica y
se pueden preparar con un area BET razonable. En parte se utiliza debido a que es
quimicamente maés estable que los materiales clasicos como la alimina (Bergamaschi et

al., 2006; Haga et al., 1997; Song et al., 2007b).

El grupo de Llorca en el Instituto de técnicas energéticas de la Universidad
Politécnica de Catalufia (Llorca et al., 2002, 2003b), ha estudiado distintos soportes. Los
resultados generales mostraron que de los materiales de soporte elegidos, el ZnO es el
que da la mas alta conversion y selectividad hacia el hidrégeno (Llorca et al., 2002). El
TiO, como soporte, registr6 una desactivacion después de sélo 8 horas de reaccién a
450 °C, mientras que Sm>0Os y V205 no mostraron sefiales de desactivacion en el mismo
intervalo de tiempo (Llorca et al., 2003b). Haga et al. (1997) también han investigado el
efecto del soporte y hallaron una alta selectividad a H», por supresién de la metanaciéon

de CO y la descomposicién de etanol.

Las perovskitas también han sido utilizadas como soporte para el reformado de
etanol con vapor. Urasaki et al. (2008), trabajaron con Co sobre soportes estructurados
de LaAlO;, SrTiO; y BaTiO;, presentando bajas conversiones (50-60%). Sin embargo el

oxigeno presente parece tener un efecto inhibidor sobre la formacién de coque.

Un aspecto significativo en el empleo de un catalizador de cobalto es su grado
de reduccién. Freni et al. (2003) reportan una pérdida de actividad debido a la
oxidacion del Co metéalico durante la reaccion. Por el contrario, Llorca et al. (2004c) han
publicado que el Co3;O, también es activo para el reformado de etanol. Wang et al.
(2007) reportan que la actividad de un catalizador de cobalto en 6xido de cerio es mas

alta cuando se reduce el cobalto. Por otro lado, cuando el cobalto se incorpora en la red
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cristalina de la ceria, ésta parece tener un efecto positivo sobre la inhibicién de la

formacién de carbén.

Estudios realizados sobre el efecto de la cantidad de cobalto muestran que hay
un aumento significativo en la actividad cuando se pasa de una de 10% al 15% de
cobalto soportado en altimina. Sin embargo, al aumentar la carga a mas de 20%, la

actividad disminuye nuevamente (Sahoo et al., 2007).

Batista et al. (2004) han encontrado que el cobalto tiene actividad hacia la
reaccion de WGS y la de metanaciéon, disminuyendo el contenido de CO en el
producto. Esto es deseable para que el producto sea utilizado en una celda de
combustible. Ademas, la actividad parece ser dependiente del tipo de soporte; en el
caso de la alimina se obtuvo la cantidad de CO mas baja. Zhang et al. (2007) han
investigado catalizadores de cobalto soportado sobre 6xido de cerio a diferentes
temperaturas (250 - 550 °C). La actividad, asi como la selectividad hacia Ho,
aumentaron significativamente al aumentar la temperatura. Se puede destacar que
para el catalizador de Co, la cantidad de acetona en la corriente de salida fue
considerable. Bergamaschi et al. (2006) han investigado un catalizador mixto de 5% de
Co y 2% de Cu soportado en micro-esferas de circonia. El catalizador present6
conversion completa y una selectividad hacia Hx de 52%, trabajando con una relacién

S/C de 1.5 y una temperatura de 550 °C, en condiciones diluidas con He.

En particular catalizadores a base de cobalto en hidrotalcitas se han investigado
para el reformado de etanol con vapor, y serdn tratados con mayor extensién en el

Capitulo VI.
11.2.1.3 Catalizadores de Cu

El cobre se ha utilizado como un catalizador en el reformado de metano con
vapor, ya que se conoce su excelente actividad en la reaccion de WGS. En general
catalizadores basados en cobre han mostrado resultados prometedores cuando se
emplean en reacciones con compuestos de C; (Rozovskii, 2003). El cobre se utiliza
principalmente como un aditivo para el catalizador de niquel en el reformado de
metano, con lo cual se reduce la formacion de coque y la selectividad hacia hidrégeno
aumenta (Rostrup-Nielsen y Alstrup, 1999). En los dltimos afios, se ha considerado el

uso de Cu como catalizador en el reformado de etanol con vapor.
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Asi como en los catalizadores de Ni, la alamina es el soporte mas utilizado para
el cobre (Aupretre et al., 2002; Marifio et al., 1998; Vizcaino et al., 2007; Machado et al.,
2002). Ademas de alimina, también se han utilizado otros 6xidos metdlicos (Carrero et

al., 2007; Torres et al., 2007; Benito et al., 2007; Klouz et al., 2002).

Machado et al. (2002) han investigado uno de los soportes mas particulares
(Nb20Os) donde se encontraron conversiones muy bajas, por debajo del 20%, pero una
alta selectividad hacia hidrégeno. También se han utilizado como soporte 6xidos
conocidos, tales como SBA-15, MCM-41 y ZSM-5 (Vizcaino et al., 2007; Carrero et al.,
2007).

Freni et al. (2000) investigaron el uso de Cu soportado sobre SiO> y encontraron
que en el rango de temperatura de 350 a 400 °C la conversién de etanol es completa. Sin
embargo, el principal producto es el acetaldehido. Si se aumenta la temperatura a
500°C o temperaturas més altas, hay un aumento significativo en la selectividad a
etileno y una disminucion de la selectividad a acetaldehido, las cuales estan
relacionadas. Los autores combinaron un catalizador de Cu con uno de Ni en un
sistema de dos lechos, donde primero se convierte el etanol en acetaldehido y luego
éste se reforma sobre el catalizador de Ni. Se obtiene asi conversién completa de etanol
y una alta selectividad a hidrégeno, alcanzando précticamente el equilibrio

termodindmico.

En el trabajo de Duan et al. (2005) se mostré que el SiO, como soporte para un
catalizador de Cu conduce a mayores conversiones de etanol que los otros soportes

estudiados (Al2O3, CeO,, TiO,, ZrOy).

Es importante remarcar que en los trabajos revisados para el reformado de etanol
con vapor catalizados con Cu, se observa que en general no se utiliza Cu puro como
fase activa, pero si una mezcla de Cu y Ni. En el grupo del LPC de la UBA investigaron
la influencia de la relacién de Cu/Ni sobre la actividad y la selectividad hacia
hidrégeno, en el reformado a baja temperatura (T = 300 °C). Los autores encontraron
que cuando se combinan los dos metales, la actividad, asi como el rendimiento a Ho, se
incrementan (Marifio et al., 1998, 2001, 2003). Benito et al. (2005, 2007) muestran que un
catalizador a base de Cu se desactiva rapidamente a 700 °C, a diferencia del Ni y otros

catalizadores de Co analogos. Esto sucede probablemente debido a la sinterizacién de
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las particulas de Cu. Sin embargo, incluso a 700 °C, cuando el Cu esta soportado sobre

una mezcla de ZrO; y SiO,, el proceso se estabiliza en el tiempo.

Dado que la mayoria de los trabajos en relaciéon con el Cu como catalizador se
han hecho a temperaturas relativamente bajas, por debajo de 400 °C, el rendimiento a
H: tiende a ser menor que el encontrado en los trabajos que utilizan otros metales y

temperaturas de reaccién mas altas (Mariho et al., 2001, 2003).

11.2.14 Catalizadores de Rh

El Rh es conocido como un excelente catalizador para el reformado de etanol
con vapor. Tiene una vida atil mas larga en comparacion con los catalizadores de Ni,
pero debido a su elevado precio no es un catalizador difundido a nivel industrial. Sin
embargo, la intensificacion de procesos donde se requiere menor cantidad de material
ha impulsado a los investigadores a buscar mejores cualidades cataliticas del Rh en el
reformado con vapor. Una vez mas, la aldmina es el soporte preferido (Cavallaro et al.,
2000, 2003a; Fatsikostas et al., 2002; Laosiripojana y Assabumrungrat, 2006; Rioche et
al., 2005; Aupetre et al., 2002; Breen et al., 2002; Erdohelyi et al., 2006; Roh et al., 2006a),
pero también se ha utilizado CeO; (Kugai et al., 2005; Erdohelyi et al., 2006; Diagne et
al., 2002,2004). Algunos trabajos también reportan el uso de MgO y TiO, como soporte
(Benito et al., 2005; Frusteri et al., 2004b; Raské et al., 2004; Palmeri et al., 2007).

Las pruebas de reaccién en estos catalizadores varian en un rango de
temperatura de 150 - 1000 °C, a presiéon atmosférica, y en ocasiones también a presiones
mas elevadas (Aupretre et al., 2002). Las pruebas se han realizado con agua en exceso 'y
catalizador entre el 0,2 a 20% en peso. En esas condiciones, las conversiones y

rendimientos a H» reportados son elevados tal como se esperaba.

Roh et al. (2006 ab) investigaron el efecto del soporte, asi como de la
temperatura. Encontraron que el 6xido mixto de Ce y Zr es el soporte que presenta los
mas altos rendimientos a H». Ademads, demostraron que en el intervalo de temperatura
de 400 a 700 °C, un catalizador de Rh al 1% da rendimientos muy cercanos a los valores
de equilibrio. También postulan que la presencia del Rh, facilita la ruptura del enlace

C-C, mientras que el soporte ayuda a la oxidacion del agua (Roh et al., 2006a). De igual
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manera, se ha investigado la influencia de la relacién Ce/Zr logrando los mejores
resultados para 450 °C, con un rendimiento de hidrégeno casi tan alto como el
estequiométrico (Diagne et al., 2002, 2004). Birot et al. (2008) investigaron un sistema
similar y encontraron que el catalizador promueve la metanacion de CO, lo que

conduce a una disminucidn en el rendimiento a Ho.

El Rh también ha sido utilizado para el reformado autotérmico, utilizando
diferentes tipos de reactores y catalizadores de Rh, tanto puro como una mezcla de Ce

y Rh como componentes activos (Deluga et al., 2004; Wanat et al., 2004).

Wanat et al. (2004) realizaron pruebas en un reactor catalitico de pared (CWR),
utilizando Rh y Rh/Ce como catalizador para el reformado de etanol. En otro reactor
similar utilizaron catalizador de Pt-Ce para la reaccion de WGS. Con el catalizador de
Rh, la selectividad hacia CO disminuye de 60 a 25%, mientras que el catalizador de

Rh/Ce mejor¢ la relacion H,/CO de 9/1 a 18/1.

Vesselli et al. (2005) también estudiaron el reformado autotérmico de etanol en
un catalizador de Rh cristalino bajo condiciones UHV. Los experimentos mostraron
que la adicién de O; aumenta la conversiéon. También se llevaron a cabo las pruebas
sobre catalizadores soportados y los resultados fueron cualitativamente acordes con los
resultados de los experimentos de UHV. Cavallaro et al. (2003b) estudiaron el
reformado autotérmico de bioetanol en un micro-reactor de lecho fijo hecho en cuarzo.
Utilizaron un catalizador de Rh/AlLO; al 5%, relacion S/C entre 2,1 y 6,3 y la relacion
molar O,/Etanol entre 0,2 y 1,1. Las mediciones mostraron que la conversion de etanol
era muy dependiente del tiempo de contacto, lo cual tiene un impacto sobre la

selectividad hacia los diferentes productos.

I1.2.1.5 Catalizadores de metales nobles

En esta seccidn, se consideran juntos a los metales nobles Pt, Pd, Ir, Rh y Ru, sin
embargo el Rh se describe aparte debido a la gran cantidad de estudios existentes con
este metal. Igualmente que para las secciones anteriores, la alimina es el soporte
preferido (Navarro et al., 2005; Vaidya y Rodrigues, 2006b; Aupretre et al., 2002; Duan
y Senkan, 2005; Fatsikostas et al., 2002; Rioche et al., 2005; Erdohelyi et al., 2006; Roh et
al., 2006a; Liguras et al., 2003; Goula et al., 2004; Koh et al., 2008; Oriicii et al., 2008).
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También se han utilizado 6xidos metalicos (Rass-Hansen et al., 2007; Fierro et al.,
2003; Mattos y Norojha, 2005; Frusteri et al., 2004b; Zhang et al., 2007; Casanovas et al.,
2006; Jacobs et al., 2007; Bi et al., 2007; Cai et al., 2007).

Las condiciones de reaccién utilizadas son similares a las de otros catalizadores.
En general, los metales nobles son mas resistentes hacia la coquizacién en comparaciéon

con Ni, uno de los catalizadores mas empleados.

Casanovas et al. (2006) han investigado catalizadores de Pd sobre ZnO o SiO> y
han encontrado que bajo las condiciones de reaccién dadas, el Pd forma una aleacion
con Zn, la cual parece ser selectiva para la deshidrogenacion de etanol. La
deshidrogenacion de etanol esta relacionada con el uso de Pd ya que se considera el
catalizador apropiado para la descomposicion de alcoholes (Mori et al., 2004). Frusteri
et al. (2004c) encontraron que el Pd sobre MgO es un catalizador que muestra una
selectividad baja y alta velocidad de desactivacion, incluso a 700 °C. Liguras et al.
(2003) reportaron una baja actividad para Pd en comparacién con Pt, Ru y Rh, siendo el

Rh el mejor catalizador, presentando muy buena estabilidad a largo plazo.

Erdohelyi et al. (2006) publicaron ensayos con Pt, Pd, Ir, Rh y Ru soportados en
alimina y en 6xido de cerio y descubrieron que el catalizador de Ru/ALOs fue
superior en las condiciones de reaccion estudiadas, y que aunque el ensayo con

Pt/ CeO; tenia una conversion estable y elevada, la selectividad hacia H; era inferior.

Koh et al. (2008) han comparado catalizadores de Ru y Ru-Pt, encontrando que su
método de preparaciéon daba un catalizador mas activo, atribuido a los tamafios mas
pequeiios de las particulas de metal. La adicién de Pt no mejoré la actividad pero

parecia inhibir la formacion de coque, por lo que la estabilidad se incremento.

Se han probado catalizadores de metales nobles para el reformado oxidativo de
etanol, en general Pd, Pt, Ru y Rh sobre Al;Os a temperaturas entre 650 a 800 °C. Los
catalizadores de Rh y Ru mostraron rendimientos mucho mayores que los de Pd y Pt.
También se observaron menores concentraciones de los productos no deseados (etileno
y metano) dando una mayor selectividad a Hx (Fierro et al., 2003). Ademas se han
realizado experimentos con catalizadores de Pt, en los que la altmina habia sido
modificada mediante la adicién de Ce y La. La adiciéon de Ce condujo a un catalizador

mas activo, que se atribuy6 a la fuerte interaccion entre Pt y Ce (Navarro et al., 2005).
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Cai et al. (2007), por su parte, probaron un catalizador a base de Ir encontrando alta
actividad y estabilidad bajo condiciones de reformado oxidativo, la misma conclusién a

la que llegaron Zhang et al. (2007).

11.2.2 Catalizadores de oxidos metilicos

Los 6xidos metalicos han demostrado tener actividad catalitica para el reformado
de etanol con vapor, ya sea cuando se utilizan por separado, en mezclas, o como
soporte (Cavallaro et al., 2003a; Laosiripojana y Assabumrungrat, 2006; Llorca et al.,
2004 a,c; Vargas et al., 2005; Cavallaro y Freni, 1996; Srinivas et al., 2003; Dong et al.,
2007; Barroso et al 2006; Deng et al., 2008; Galetti et al., 2008). Algunos de los 6xidos
metalicos introducen oxigeno al etanol, por lo que éste se oxida parcialmente a
aldehido o 4cido (Llorca et al., 2001; Nishiguchi et al., 2005). Dentro de los 6xidos de
diferentes grupos de la tabla peridédica, se ha puesto especial énfasis en los elementos
del cuarto periodo de la tabla. Un aspecto a tener en cuenta en el uso de estos
catalizadores es la generacion de mayor cantidad de subproductos indeseados

(Nishiguchi et al., 2005).

Llorca et al. (2001) llevaron a cabo el reformado de etanol con vapor con una
amplia gama de 6xidos y encontraron que TiO2 y SmxO; promueven la formacién de
carbén. Dentro de otros resultados, la alimina mas acida di6 etileno y el MgO
acetaldehido. El ZnO present6 una actividad y selectividad mas alta hacia H», incluso a
temperaturas bajas. En comparacién con Co soportado sobre ZnO, no se observé una

mejora notable con la adicién del metal (Llorca et al., 2004c).

Segtin reportaron Laosiripojana y Assabumrungrat, (2006) la ceria de elevada
superficie en el reformado a altas temperaturas (800 a 1000 °C) demostré ser muy
activa y selectiva hacia H». Los resultados mejoran atin més cuando se utiliza en el
mismo lecho, 6xido de cerio como catalizador de pre-reformado y un catalizador de

Ni/ Al,Os en el reformado.

Dolgykh et al. (2006) investigaron un catalizador de deshidrogenacién industrial
que consistia en una mezcla de varios 6xidos donde CuO era la especie principal. Los
experimentos se realizaron a temperaturas bajas 50 - 100 °C, por lo que la reacciéon de
WGS resulté favorecida termodindmicamente. Sin embargo, a la salida se detecto

acetaldehido, acetona y metano, ademas de CO, y H..
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Nishiguchi et al. (2005) usaron CuO puro y soportado en alimina, silice y 6xido
de cerio, mostrando que el catalizador de CuO soportado en CeO. fue el mas
prometedor. Cavallaro y Freni, (1996) emplearon mezclas de 6xido de CuZnAl, NiCuSi
y CuZnCrAl donde no encontraron coque ni productos secundarios oxigenados de
manera significativa. Galetti et al., (2008) obtuvieron rendimientos a H> de hasta 5,2
moles de hidrégeno por mol de etanol, a 600 °C y para 6xidos de sales cuaternarias

CuCoZnAl.

Velu et al. (2006) llevaron a cabo varias pruebas en OSR (Reformado Oxidativo)
de etanol utilizando catalizadores de mezclas de 6xidos metélicos. A 300 °C se obtuvo
conversion completa de etanol, con composiciones de salida diferentes dependiendo de
si los 6xidos eran ricos en Cu o Ni. Dong et al. (2007) reportaron resultados de un
catalizador de 6xido mixto de Al y Ca, promovido con potasio, el cual produjo una
buena y estabilidad y alta produccién de hidrégeno, aunque algo menor al catalizador
de referencia de Rh/ALOs;. Con ZnALO, se lograron mayores producciones de

hidrégeno seguido por el niquel y espinelas a base de cobre (Barroso et al., 2006).

Los catalizadores de NiO/ZnO/ZrO; fueron probados en el reformado
encontrandose buena actividad y estabilidad a 650 °C fue posible impedir por completo
la formacién de metano (Deng et al., 2008). Srinivas et al. (2003) emplearon un

catalizador similar (NiO/CeO,/ZrO»), el cual fue estable durante mas de 500 horas.

Vargas et al. (2005) estudiaron 6xidos de tipo Ce-Zr-Co. Si bien encontraron que
los resultados iniciales eran prometedores, el catalizador se desactivdé muy

rdpidamente.

Goula et al. (2004) midi6 el reformado de etanol en fase homogénea, i.e., sin
ningtn catalizador. A temperaturas mas bajas la reaccion de deshidrogenacion
prevalece, pero a temperaturas superiores a 550 °C la descomposicion o el reformado
de etanol se hacen presentes y dan mayores selectividades hacia H». Esto se

correlaciona con la descomposicién térmica de etanol descripta por Fishtik et al. (2000).

11.2.3  El efecto de promotores

Si bien los catalizadores muestran buenas actividades, éstas pueden ser

mejoradas con la adicién de los llamados promotores, que a menudo se tratan de
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metales alcalinos. Frusteri et al. (2004b) han investigado el efecto de la adiciéon de Li,
Na y K para un catalizador de Ni soportado en MgO, encontrando que la adicién de Li
y Na parece mejorar la reducciéon de NiO, aunque esto reduce la dispersién. La adicion
de Li y K reduce la sinterizacién de las particulas de metal presentes en el catalizador
(Frusteri et al., 2004 a,b). Rass-Hansen et al. (2007) investigaron a fondo el efecto que la
adicion de Ag y K tiene sobre la formacién de coque, cuando se usa un catalizador de
Ni/MgAl;O4s. También encontraron que la Ag promueve la formacién de coque
mientras que el K la suprime. Liberatori et al. (2007) analizaron el efecto de la Ag y sus
resultados también muestran un aumento en el crecimiento de carbén. Esto puede
deberse a que la adicién de potasio neutraliza los sitios dcidos del soporte, por lo que el
rendimiento general del catalizador mejora (Marifio et al., 1998, 2001, 2003). Roh et al.
(2006b) encontraron que la cantidad de K presente fue de gran importancia para la
actividad del catalizador basado en Rh. Una carga de 0,5% de K tiene un efecto
promotor de la actividad, pero una carga de 5% de K reduce significativamente la

actividad inicial.

Youn et al. (2007) comprobaron el efecto de la adiciéon de Mo en un catalizador de
Ni. Encontraron que un 3 - 5% de Mo mejora el rendimiento a H> y la estabilidad del
catalizador. Estas mejoras se atribuyen al hecho de que se reduce la interacciéon de Ni-
Al y el Mo parece prevenir la incorporaciéon de Ni en la red de la alimina; ademés, el

Mo parece actuar como una barrera que impide el crecimiento de las particulas de Ni.

La adicién de metales nobles a catalizadores de Co fue investigada por Profeti et
al. (2008), quienes encontraron que la adiciéon de los metales contribuye a una
disminucién en la temperatura de reduccion, la cual fue determinada por mediciones
de TPR. Biswas y Kunzru (2007b) investigaron el efecto del dopaje de un catalizador de
Ni con Cu, Ca o Co. La adicién de Cu tuvo el mayor efecto a temperaturas més bajas, a
400 °C la conversion se duplicé al afiadir un 5% en peso de Cu, para una concentracioén
de Ni de 30 % en peso. En cuanto a la adicién de Ca, ésta mejor6 la actividad pero
también hubo un cambio significativo en la composicién de los productos, mejorando
la reaccion de WGS a temperaturas inferiores a 600 °C. La adicién de Co presenta un
efecto negativo tanto en la conversion como las selectividades, produciendo cantidades
pequenas de etileno, acetona y acetaldehido en todo el rango de temperaturas, lo que

podria ser atribuido a las especies oxidadas de Co.
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Una manera mas indirecta de promover la reacciéon de reformado es mediante el
empleo de CaO, de esta manera se desplaza el equilibrio de WGSR hacia productos.
Esto se debe a que el CaO reacciona y funciona como un absorbedor de CO,, mediante
el cual se elimina el CO; de la corriente de gas consiguiendo una composicién diferente

y favorable a la produccion de Ha (Comas et al., 2004).

11.2.4  Catalizador éptimo

En base a lo descripto en secciones anteriores, es posible, aunque no simple,
elegir el catalizador 6ptimo para el reformado de etanol con vapor. Como se ha
demostrado, se deben tener en cuenta muchos pardmetros que definen la actividad y la

estabilidad del catalizador.

Las relaciones vapor a etanol, y de oxigeno a etanol (en OSR) tienen un efecto
sobre la distribucién de productos, asi como sobre la estabilidad de los catalizadores.
Al elegir el catalizador no s6lo se deben tener en cuenta la actividad, selectividad y

estabilidad; sino ademas su factibilidad de empleo a nivel industrial.

Dentro de los catalizadores presentados, surgen como mejores aquellos
conteniendo Rh y CeO,. Sin embargo, debido al costo del Rh puede ser mas
conveniente el uso de un catalizador de Ni promovido, e.g., con K. También las
condiciones de reaccién juegan un papel importante; se prefieren relaciones elevadas
de vapor a etanol, aunque en etapas posteriores del proceso la cantidad de agua puede

jugar un papel desfavorable.

Por otro lado, la adicién de O2 podria ayudar en la estabilidad a largo plazo del
catalizador, debido a la oxidacién del carbén. También se busca trabajar con una
alimentacion sin inertes y temperaturas de alrededor de 600 °C. No obstante es
deseable trabajar a temperaturas mas bajas en términos de ahorro de energia y mayor

flexibilidad para la integracion energética.

El proceso de reformado de etanol con vapor ha tenido amplio interés en los
altimos afios. El mayor desafio es encontrar un catalizador que sea activo y estable a

temperaturas mas bajas.
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I11.3. Reactores

I1.3.1  Tendencias en la tecnologia del reformado: Monolitos

En los dltimos afios, las empresas y los investigadores han estado estudiando
estrategias para emplear H> en diferentes tipos de aplicaciones energéticas. En general,
la bisqueda apunta a disefiar y desarrollar nuevas tecnologias de reformado a pequefia
escala, con estructuras compactas y eficientes (Qi et al., 2007; Yang y Ogden, 2007;
Ogden, 2002; Giroux et al., 2005). Dentro de estos estudios surge como una opcién

interesante el empleo de reactores multifuncionales y estructurados.

Los monolitos constituyen un ejemplo exitoso de un reactor estructurado.
Consisten en estructuras metalicas o cerdmicas arregladas en forma de bloques de
canales con paredes cataliticas (Figura I1.3). Estas estructuras estin hechas de una gran
variedad de materiales, como cordierita (2MgO 55iO; 2A103), TiO2/V20s (ambos
comerciales), también pueden ser elaborados con otros materiales como y-AlLOs; o
carbono. Las estructuras monoliticas se caracterizan por el tamafio y la geometria de
los canales, el drea transversal de flujo y la densidad de celdas, normalmente medida
en celdas por pulgada cuadrada (cpsi) o celdas por centimetro cuadrado. Estas
condiciones facilitan la manipulacién, el suministro de calor y la hidrodindmica. Al
mismo tiempo disminuye la caida de presién y mejoran las resistencias al transporte de

masa y calor (Stankiewicz y Moulijn, 2004).

Figura I1.3 Diferencias en el reactor de lecho fijo (izquierda) y un reactor estructurado de canales paralelos
(derecha).
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Los catalizadores monoliticos ingresaron en el mercado a mediados de los afios
70 y a partir de esta fecha han ganado gran relevancia, particularmente en aplicaciones
ambientales (Nijhuis et al., 2001). La aplicacién mas difundida es en los cafios de
escape de los vehiculos con motor de combustiéon interna. Alli los convertidores
cataliticos convierten el CO y los hidrocarburos no combustionados en H.O y CO..
Ademés los 6xidos de nitrégeno (NOy) son reducidos a Na. De esta manera los gases de
escape resultan menos contaminantes. También se utilizan para la reduccién de gases
en plantas incineradoras, eliminacién de hollin o en la destruccion de ozono en

aviones.

11.3.2  Reactores estructurados para la integracion energética

Para obtener los mayores beneficios en los reactores estructurados en términos de
eficiencia térmica, en necesario tener en cuenta que el proceso sea térmicamente
autosuficiente con un gradiente de temperatura minima entre la alimentacién y las
corrientes de salida, que la temperatura maxima se mantenga tan baja como sea posible
para reducir la exposicion del material al estrés térmico, y que la cinética de reaccién y
los fenémenos de transporte estén combinados para reducir el tamafio del equipo

(Kolios et al., 2005).

Existe una gran variedad de reactores estructurados, pasando por ldminas
corrugadas, espumas, catalizadores estructurados y/o empacados etc. En general, un
monolito consiste en un soporte estructurado en el cual se agrega un revestimiento
delgado que contiene el catalizador. De este modo, la funcién del monolito es
promover el transporte de masa/calor con una relaciéon area /volumen adecuada
(Stankiewicz y Moulijn, 2004). Tomasic y Jovic (2006) enumeran algunas de las ventajas
de este tipo de estructuras: elevada superficie especifica, baja caida de presion, buena
transferencia de masa entre fases, baja resistencias a la transferencia de masa por
difusién a través de una capa catalitica, buena resistencia térmica y mecanica y fécil
escalado. Dependiendo de la aplicacién, el monolito puede ser metdlico o ceramico.
Los monolitos metalicos son mas apropiados para procesos donde se requiere una
elevada transferencia de calor entre canales adyacentes, debido a su alta conductividad
térmica. Por otro lado, monolitos de cerdmica son adecuados para reacciones quimicas
mas controladas, ya que permiten una mayor cantidad de catalizador depositado en las

paredes (Tabla IL.1).
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Tabla I1.1 Clasificacion de catalizadores estructurados

Disefio Monolitos; flujo por los canales
Membrana; flujo a través de los canales
Micro-reactores

Material soporte Cerdmico
Metalico

Condiciones de mezclado =~ Mezclado radial limitado,
sin transferencia de masa entre canales (Monolito)
Mezclado radial limitado,
con transferencia de masa entre canales (Membrana)

Modo de Operacién Estado estacionario:
(e.g., tratamiento de gases industriales de salida)
Procesos no estacionarios:
cambios periédicos (e.g. silenciadores cataliticos)

Kolios et al. (2005) presenta varios ejemplos de reactores estructurados
multifuncionales aplicados al proceso de reformado. Un caso excepcional es el reactor
de pared catalitica (CWR), el cual se utiliza para construir dispositivos adiabaticos
donde se integren las reacciones exotérmicas y endotérmicas. Schuessler y Portscher
(2003) muestran un procesador de combustible integrado como un dispositivo que
realiza cuatro funciones: evaporaciéon del combustible, reformado del metanol,
oxidacion preferencial el CO y combustion de Ho. Los catalizadores fueron soportados
en las placas solamente en las zonas de reaccion. Este concepto de reactor también se
puede emplear en las reacciones de reformado de etanol con vapor. En este caso, la
configuraciéon més comun consiste en dos canales paralelos, en uno de ellos se realiza
el reformado y en el otro la combustién. Los catalizadores se depositan en ambos lados
de la pared; de esta manera la tinica resistencia a la transferencia de calor es debida a la
pared. Se han estudiado reacciones en fase gas para micro-estructuras, donde se
mostré que el intercambio de calor se intensific6 en CWR para micro-reactores con
dimension de canal en el intervalo de 50-1000 pm y longitudes entre 20 y 100 mm (Kolb
et al., 2007; Kiwi-Minsker y Renken, 2005; Qi et al., 2007). Los reactores se construyeron
usando configuraciones de placa plana o cilindrica, lo cual ayudé a aumentar el
coeficiente de transferencia de calor en comparacién con el reformado con vapor
convencional (Wanat et al., 2004). Estos andlisis se aplicaron a diferentes tipos de
reacciones de reformado (metano, metanol y etanol), WGS y combustion (Wanat et al.,

2004; Karim et al., 2005).
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La flexibilidad de los reactores de pared catalitica facilitan claramente el
acoplamiento de reacciones endotérmicas y exotérmicas, asi como la mejora en los
procesos de reaccion y los fenémenos de transporte (Zalc y Loffler, 2002;

Venkataraman et al., 2003; Wanat et al., 2004; Morillo et al., 2004).
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Ajuste cinético de ESR sobre catalizadores con metales nobles

III. AJUSTE CINETICO DE ESR SOBRE CATALIZADORES CON
METALES NOBLES

II1.1. Introduccion

En la literatura pueden encontrarse muchos trabajos relacionados con la
obtencién de H> a partir del Reformado de Etanol con Vapor (ESR, capitulo II); en
especial se enfocan al ensayo de catalizadores que permitan optimizar el rendimiento a
Ho. Los catalizadores basados en Ni son usados con frecuencia en el ESR, debido a su
habilidad de romper el enlace C-C presente en el etanol y a su bajo costo. Ademés, los
catalizadores de Ni son activos a temperaturas moderadas y su selectividad hacia
hidrégeno aumenta con la temperatura, la relacién agua/etanol y la cantidad de Ni (Li
et al., 2010; Wang, 2009). Una causa de desactivacién de los catalizadores basados en Ni
es el sinterizado de las particulas de Ni y la deposicién de carbén. Por otra parte los
catalizadores basados en cobalto son menos activos para ESR, pero son mds baratos y
muy selectivos a H> y CO,, con temperaturas de reformado tan bajas como 350 °C
(Llorca et al., 2002). El mecanismo de la reaccion correspondiente al ESR sobre
catalizadores basados en Co es diferente al de Ni debido a que el CH4 no es un
intermediario del proceso de reformado, permitiendo lograr elevados rendimientos a
H> a bajas temperaturas. Sin embargo, estos catalizadores pueden presentar grandes
formaciones de carbén bajo condiciones de operacién tipicas de un reactor a escala

industrial.

En la secciéon 11.2.1.5 se menciond que los catalizadores de metales nobles son
reconocidos por su caracteristica de romper el enlace C-C, y conduce a menores
depositos de carbon. Resultan ser ademas catalizadores mas estables, siempre y cuando
se seleccionen temperaturas elevadas para la reaccion. Los soportes basados en CeO»
son preferidos debido a la reducciéon del cerio y sus propiedades de almacenamiento
de Os. Sobre estos soportes, la reacciéon sucede en tres pasos consecutivos principales
en funcién del incremento de la temperatura: la descomposicion de etanol, la reacciéon
de Water-Gas Shift (WGS) y el reformado de metano con vapor (MSR) (Idriss et al.,
2008).

El uso de catalizadores estructurados fue presentado en la seccién 11.3, donde se

indicaron sus ventajas sobre el uso de polvos o incluso pellets; ademas el caracter
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modular de los catalizadores estructurados también sugiere un escalado directo y

proporcional de la unidad de reaccién (Cybulski y Moulijn, 1998).

Habitualmente, se busca que los procesos reactivos se representen por modelos
simples que describan, con la mayor precisiéon posible, los fenémenos obtenidos
experimentalmente. De la misma manera, la simplicidad implica que se deban ajustar
la menor cantidad de parametros posibles manteniendo la capacidad de predecir las
condiciones reales del proceso. Es claro que las simplificaciones llevan a suposiciones
y/o alejamientos de la realidad y que el modelo no es una representacién exacta de lo
que sucede en el proceso, por lo cual se debe analizar la precisién de los ajustes, i.e., la
validez de las hipoétesis, la precision de las correlaciones de los fendémenos
fisicoquimicos y de transporte y luego verificar la desviacion obtenida entre los valores
reales y los calculados. Para obtener resultados satisfactorios de la simulacién se
requiere resolver el modelo matemético aplicando métodos numéricos eficientes y
procesadores de datos que cumplan las condiciones del problema (Hayes y

Kolaczkowski, 1997).

Contar con el modelo matemético del reactor catalitico resulta una herramienta
imprescindible en todas las etapas de estudio: en el laboratorio, en las etapas de disefio
del catalizador y equipo, en el planteo de los posibles mecanismos de reaccion y sus
correspondientes expresiones de velocidad; en el disefio del reactor a escala piloto e
industrial, y para estudios de control del proceso. En cada una de estas situaciones se
requiere de informacién que un modelo puede aportar ahorrando tiempo y recursos,

de manera de minimizar el esfuerzo experimental.

Froment y Bischoff (1979), clasifican los modelos de reactores en
pseudohomogéneos y heterogéneos. En los modelos heterogéneos, se plantean
ecuaciones constitutivas para modelar por separado el fluido y el catalizador. Las
ecuaciones consideran la presencia de gradientes interfaciales, donde las condiciones
en el seno del fluido y sobre la superficie del catalizador son diferentes, y/o gradientes
intraparticula, donde existe variaciéon entre las condiciones sobre la superficie de la
particula y dentro de los poros del catalizador. Por otro lado, en los modelos
pseudohomogéneos, se considera que las propiedades en la fase fluido son iguales a las
de la superficie catalitica y se modela como una tunica fase con propiedades

promediadas entre las dos fases.
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Los modelos pueden contabilizar la variabilidad en una o dos direcciones. En
los modelos unidimensionales, se asume que las variables de estado sélo son funcién
de la coordenada en la direccion del flujo (e.g., axial). En los modelos bidimensionales
se tienen en cuenta las variaciones de concentraciéon y temperatura en la direccion
radial o transversal al flujo. A su vez, para cada uno de estos modelos se puede
suponer flujo pistén, incluir la dispersién axial o considerar variacién radial de la

velocidad del gas.

En la bibliografia se han reportado diferentes modelos matematicos aplicados a
reactores estructurados. En la mayoria de los casos se trata de modelos heterogéneos,
que no toman en cuenta las resistencias internas a la transferencia de masa,
unidimensionales y en estado estacionario (Mbodji et al., 2012; Hayes y Kolaczkowski,
1994; Irandoust y Andersson, 1988; Groppi et al., 1995). Igualmente los modelos
bidimensionales (2D) y tridimensionales (3D) han sido utilizados para representar
reactores monoliticos (Akbari et al., 2011; Andisheh y Akbari, 2011; Bruschi et al., 2012).
También se han publicado trabajos acerca de modelos dindmicos aplicados a reactores
monoliticos de flujo reversible, operacién dindmica forzada y estudios del estado
transitorio de arranque del reactor (Eigenberger y Nieken, 1988; Garcia et al., 2010;

Chen et al., 2010; van de Beld y Westerterp, 1996).

En el marco de la presente tesis se planted y ajusté un modelo cinético para el
ESR en catalizadores basados en metales nobles. Se conté para ello con un conjunto de
datos experimentales obtenidos en el Instituto de Técnicas Energéticas de la
Universidad Politécnica de Cataluna (INTE - UPC), que forman parte de la Tesis

Doctoral de la Lic. Ntria Jiménez, actualmente en redaccion.

III.2.  Experimental

En el grupo del INTE - UPC utilizaron como soporte monolitos de cordierita
(Corning Inc.) de 400 cpsi (celdas por pulgada cuadrada) y forma cilindrica, de 1.8 cm
de didmetro y 1.8 cm de longitud (Figura III.1). Sobre ellos realizaron la impregnacién
con CeO, y Rh-Pd como metales activos, siguiendo los estudios realizados por Idriss et
al., (2008). Los autores concluyeron que en una concentracion de 0.5%Rh-0.5%Pd
soportado en CeO,, el catalizador resulta apropiado para el reformado de etanol con

vapor, mostrando elevadas actividades y selectividades, siempre y cuando se
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seleccionen temperaturas lo suficientemente altas. Cada muestra de monolito fue
recubierto con 250 mg de CeO, por medio de inmersiones repetitivas en una soluciéon
acuosa de Ce(NOs)2 6H2O, seguido de un secado por 2 horas a 80 °C bajo rotacién
continua (60 rpm) y calcinado por 5 horas a 500 °C. Los metales nobles fueron
agregados en una etapa simple por impregnacién de humedad incipiente, utilizando
una solucién de agua-acetona, PACl, y RhCl; (Sigma-Aldrich). Los monolitos fueron
secados a 100 °C y calcinados en aire por 4 horas a 400 °C. Las muestras fueron
reducidas durante una hora a una temperatura de 277 °C en una atmosfera de 10%
Hz/Na. En andlisis posteriores se observé que la CeO; se encontraba homogéneamente
distribuida y bien adherida a las paredes del monolito. Detalles adicionales respecto de
la preparacion y caracterizaciéon del catalizador se pueden encontrar en el trabajo de

Idriss et al., (2008).

Figura III.1 Monolitos antes y después de la preparacién

La evaluacién del comportamiento de la reaccién en los monolitos preparados
se realiz6 en un equipo cinético a escala laboratorio. Una foto del equipo y un esquema
simple del mismo se muestra en las Figuras IIL.2 y IIl.3 respectivamente. Los
catalizadores fueron colocados en un reactor tubular de acero inoxidable ubicado
dentro de un horno eléctrico (Carbolite) con control de temperatura. La mezcla de
alimentacién que contiene etanol y agua en estado liquido fue suministrada al sistema
desde un recipiente de almacenamiento por medio de una bomba de HPLC (Knauer

Smartline). El equipo estd dotado de controladores de flujo (FIC) y de un dispositivo
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que permite alternativamente reemplazar la alimentacién del reactor por una corriente
gaseosa de reductores, oxidantes y/o inertes. Para la evaporacién y acondicionamiento
de la mezcla se colocaron cintas calefactoras en una seccién previa a la entrada del
horno. La presiéon de operacion fue fijada y controlada por medio de una reguladora de

presion (Swagelok) ubicada a la salida del reactor.

it -

Contral
Presion

Evaporaciéon

Separador
Liquidos

Medidor de flujo
Gas de salida

Bomba
Alimentacion

Figura III.2 Equipo cinético INTE - UPC

La corriente de salida del reactor se divide en componentes condensables y una
corriente gaseosa, la cual es analizada cuantitativamente en términos del flujo
volumétrico total de gases (caudalimetro de burbuja) y composicion. La composicion

fue medida por cromatografia gaseosa en un micro GC (Agilent 3000A) equipado con
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columnas capilares MS 5A, Plot U y Stabilwax y detectores TCD. El sistema permitio
realizar mediciones en linea de las concentraciones de los componentes gaseosos cada
cinco minutos. A fin de analizar la performance del catalizador, se realizaron
experiencias en estado estacionario, bajo condiciones isotérmicas e isobaricas. Los
rangos de temperatura, presion, concentraciéon de reactivos a la entrada del sistema y

flujos de alimentacién analizados se muestran en la Tabla IIL.1.

venteo

EtOH
+H0

CG

gas de
sintesis

()
Yeesinsinsuna—[CAT] @ , ]

condensables

Bomba Q Valvula de dos vias @ Indicador de nivel
Horno eléctrico X Vilvula reguladora de presién Indicador de presion

CG | Cromatdgrafo de gases Valvula salida de liquido @ Indicador de flujo
Controlador de temperatura @ Filtro @ Controlador de flujo

o o[
iso OB OB

Figura II1.3 Esquema del equipo cinético a escala laboratorio

En todos los casos se utilizaron corrientes de alimentacién no diluidas, i.e.,
(etanol + agua, sin inertes). Las experiencias fueron replicadas entre 2 y 6 veces, a fin
de garantizar que cada medida presentara la menor desviacién posible. Los principales
productos de la reaccién fueron H,, CHy, CO, y CO, ademas se detectaron fracciones
bajas de acetaldehido, etano, etileno y acetona, especialmente operando a baja
temperatura. Se efectuaron un total de 60 experiencias diferentes, ademas de
experiencias ininterrumpidas por mas de 100 horas. Los valores de conversion, flujo y
composicion se mantuvieron constantes en el tiempo analizado lo cual demuestra un
importante grado de estabilidad del catalizador. La Figura IIl.4, muestra la

composicion en base seca de acetaldehido, acetona y compuestos con més de un
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carbono (Cx+) para el test de estabilidad. En cuanto a los productos principales de
reaccion, se obtuvo un rendimiento a H> de 2.1 (mol H>/mol EtOH), con composiciones
en base seca del 16% para CHy, 3% de CO (no incluidos en Figura III.4), mientras se
obtenian conversiones de etanol completas, luego de un corto periodo de activacion. Al
final del ensayo se observa una leve desactivaciéon del catalizador que da lugar a

menores conversiones yun aumento en los Compuestos no deseados.

Tabla I1I.1 Condiciones experimentales

Temperatura [°C] 227 - 677
Presion [bar] 1.5-6
Alimentacién [pliq mgear? min] 0.21 -1.08

Concentracién [mol,, .,/mol

4-8(S/C=2-4)

EtOH ]
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N
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Figura III.4 Conversion de etanol, flujo volumétrico de salida y fraccién molar (b.s.) de acetaldehido (AC),
acetona (ONA), y compuestos mas pesados (Co+) para el test de estabilidad > 100 h. T =500°C, S/C =3, P
=4.5 bar, VEjiq=0.47 plijqg mgc.! min?. (Lopez et al., 2012a).

61



Capitulo Tercero

II1.3. Determinacion del modelo cinético

Los datos experimentales obtenidos en el INTE - UPC se emplearon en el

proceso de seleccion y ajuste del modelo cinético, previo anélisis de los mismos.

111.3.1 Analisis de datos experimentales

Para obtener un modelo cinético confiable es necesario verificar que los datos
que se empleen en el proceso de ajuste de parametros cumplan con el cierre de balance
de masa dentro de limites razonables. Con este objetivo se analizaron los datos
experimentales considerando las mediciones de los componentes condensables y no

condensables (gases) producidos durante la reaccién.

Los flujos molares de los componentes no condensables (H,, CHs, CO,, CO)
fueron calculados a partir de la composicién suministrada por el GC y con el flujo total
volumétrico de la corriente gaseosa de salida, mientras que los flujos de etanol y agua
(v acetaldehido si estuviera presente) fueron evaluados a partir de los balances de masa

por elementos.

Se realizaron balances atémicos de carbono en las experiencias a altas
temperaturas observandose que la desviacién de los datos al cierre de balance no sea
superior al £5%. Las experiencias a bajas temperaturas no permitieron evaluar el cierre
de balance debido a la posible presencia de acetaldehido en la corriente de salida. El
acetaldehido, al ser un componente condensable, queda retenido en el condensador,

por lo tanto no es posible determinar la composicion en el GC.

I11.3.2 Mecanismo de reaccion

Se propuso para el reformado de etanol con vapor el esquema de reacciones

que se muestra en las ecuaciones III.1-1114:

C,HOH—-» O+CH,+H, A Lgg = 19.0kJ mol™ 1.1
CO+H,O0«< O,+H, A Lgge = 41.2KkJ mol™ I1L.2
CH,+H,0< 0O+3H, A g = '06.3Kk] mol™ I11.3
CH, +2H,0< D, +4H, A Ly = 65.1k] mol™ 1.4
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De acuerdo a lo reportado en la literatura, para catalizadores de Rh-Pd/CeO; en
ESR, el etanol se descompone inicialmente en Hz, CHy y CO (Ecuacion II1.1) seguido de
la reaccion de desplazamiento de gas de agua (WGS, Ecuacién II1.2) (Idriss et al., 2008;
Graschinsky et al, 2010). De este conjunto de ecuaciones, solo dos de ellas son
linealmente independientes. En estudios preliminares se ha permitido saber que el CHy
producido en la Ecuacién III.1 se puede reformar (MSR) en presencia de agua hacia CO
y CO: a elevadas temperaturas y de manera reversible, Ecuaciones II1.3 y III.4. Del
conjunto de ecuaciones III-2 a III-4 solo dos de ellas son linealmente independientes.
Sin embargo, la cinética propuesta por Xu y Froment (1989) considera las tres
reacciones simultdineamente y ha sido completamente aceptable como esquema

cinético del reformado de metano.

111.3.3 Consideraciones del modelo

Para obtener un modelo cinético se requiere contar con un modelo matematico
del reactor de laboratorio en el que se desarrollaron las experiencias. Dicho modelo
incluira las expresiones cinéticas de cada reaccién, cuyos pardmetros deben ser

ajustados a fin de reproducir los datos experimentales.

En los reactores estructurados se producen fenémenos particulares que se deben
tener en cuenta al momento de definir las hipétesis asumidas en el modelo matematico

a desarrollar.

e  Flujo desarrollado: Los efectos de entrada en los monolitos son usualmente
muy pequeiios. Para las dimensiones normales de los canales, el perfil
radial de velocidades se desarrolla en una longitud despreciable frente a
la propia de los canales (Irandoust y Andersson, 1988). También los
perfiles radiales de temperatura y concentraciéon se desarrollan en
distancias muy pequefias, por lo tanto es posible asumir flujo

completamente desarrollado en todo el reactor.

El flujo en los canales de los reactores monoliticos es generalmente
laminar. Sin embargo, a pesar del conocido perfil de velocidades en
régimen laminar en la direccién transversal al flujo, una hipétesis

usualmente aceptada es el empleo del flujo piston para representar el
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transporte convectivo de la mezcla gaseosa por los canales, despreciando

ademas el fenémeno de dispersion axial (Hayes y Kolaczkowski, 1997).

e Distribucion de flujo uniforme: Se asume distribucién uniforme del fluido
entre los diferentes canales, dadas las velocidades lineales empleadas y la

pequena &rea frontal del monolito de laboratorio.

e Gradientes interfaciales de temperatura y composicion: Un modelo
unidimensional implica que las condiciones de composicion y
temperatura en el seno del fluido son las mismas que en la pared del
reactor. El uso de canales pequefios (200-2000 um) esta en principio en
linea con esta hipotesis, debido a que los gradientes radiales de
concentracion y temperatura en el interior de cada canal son tan bajos que

pueden despreciarse.

e Dispersion axial: Si se consideran velocidades axiales elevadas, los
fenémenos de dispersién axial pueden despreciarse. El impacto de este
efecto se puede analizar por el nimero de Bodenstein (Bo=u L Da.!) que
en los reactores de canales pequefios es del orden de 1000 — 1100, para
condiciones de operacién tipicas. Bajo este ntimero es valido despreciar la

dispersion axial de masa (Hessel et al., 2009).

e Proceso Isobdrico: El flujo laminar a través de los canales, y sin obstaculos
(ver capitulo II) asegura una minima caida de presién, con lo que puede

asumirse condicién isobdrica a lo largo de todo el reactor.

II11.3.4  Ecuaciones de balance

Para representar el reactor monolitico, se adopté en ésta tesis un modelo simple
pseudo-homogéneo, unidimensional, isotérmico e isobdrico, a fin de representar el
comportamiento del reformado de etanol. Las ecuaciones diferenciales, resultantes de

los balances de masa por componente, quedan expresadas de la siguiente manera:

dE

] 4 -
d_Z] =Ps ’AT ; Yili . IIL.5
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Siendo j = Hy, CO,, CO, CHy y ;i el coeficiente estequiométrico del componente
j en la reaccién i (Ecuaciones. III.1 - III.4). La variable pp contempla la cantidad de
catalizador depositado por unidad de volumen de monolito (5.5 x 10%gc.: mg?). Se
propuso para las expresiones de velocidad de reacciéon (rj) que las mismas se
comportan como reacciones elementales, i.e., el orden de reaccién se corresponde con
la molecularidad. Se consideraron a las reacciones como reversibles, salvo la
descomposicion de etanol (Ecuacion II1.1) que se asumio irreversible. Las expresiones
cuyos parametros cinéticos se deben ajustar estan definidas en las Ecuaciones III.6-
II1.10, donde los parametros a ajustar son las energias de activaciéon y las constantes

pre-exponenciales de las cuatro reacciones.

n= klpEtOH I11.6
[ Peo. ‘P, |
co, "Pn,
1, =K, | Pco " Pryo — K—HJ L7
2
r pCO'piI —|
I, =k, | Pew, Pro— —5 | IIL.8
L Koo ]
[ pi ]
r, =k, | Pcn, 'szZO - pCOKi | I11.9
s
ﬁ
k =k, ex 11110

Las constantes de equilibrio (K;) requeridas para evaluar la velocidad de
reaccion (Ecuaciones II1.7 - II1.9) se calcularon mediante las Ecuaciones III1.11 - III1.13

reportadas por De Groote y Froment (1995).

K =10 mﬂqm} IIL.11
, =
[_11650 13 076 | II1.12

K,=10" T

K 11113
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111.3.5  Ajuste del modelo cinético

La estimacion de los parametros cinéticos se realiz6 utilizando un algoritmo de
regresion no lineal multiparamétrica (Marquardt, 1963), que incluye como subrutina al
modelo del reactor. La funcién objetivo a minimizar en el céalculo iterativo es la

siguiente:

2

PT NT
\
- ale _mexp
D3 Z 5 Fe 11114
e= j=
donde N COMP = 4 y NEXP = 43

Se toman los datos de entrada al reactor y las condiciones operativas como
variables independientes, para la simulacién del reactor, y los caudales de salida de

cada componente en cada experiencia (F:?C) son las variables dependientes, resultantes

de la simulacién, que se compararan con los valores experimentales correspondientes

(E7). En cada iteracion el algoritmo de Marquardt busca minimizar la funcion objetivo

modificando los factores pre-exponenciales y las energias de activacion de las
Ecuaciones III1.6 - II1.10. Se incluyeron en el estudio 172 datos experimentales (flujos
molares de cada componente) correspondientes a 43 diferentes experiencias. En este
analisis fueron utilizadas experiencias correspondientes a temperaturas de hasta 552°C.
Las experiencias realizadas a mayores temperaturas no fueron consideradas en el
procedimiento de ajuste con el fin de minimizar la influencia de los efectos

difusionales.

III.4. Resultados y discusién

1I1.4.1  Modelo cinético obtenido

Siguiendo el procedimiento descripto en la Seccién III.3, se ajustaron las
energias de activacion y las pre-exponenciales de la cinética propuesta (Ecuaciones

II.6-111.10). Los pardmetros resultantes del ajuste se muestran en la Tabla III.2.

En la Tabla III.3 se reportan datos de las energias de activaciéon obtenidas por
otros autores y reportadas en la literatura para el reformado de etanol. Se incluye en
cada caso el tipo de catalizador empleado, todos ellos basados en metales nobles.

Como se observa claramente, menos de la mitad de los trabajos enumerados reportan

66



Ajuste cinético de ESR sobre catalizadores con metales nobles

pardmetros cinéticos capaces de describir cuantitativamente la distribucién de

productos, i.e., un conjunto de reacciones con una cinética establecida.

Tabla III.2 Parametros estimados para las velocidades de reacciéon 1-4.

Reaccion i ka,; [mol/ (mgcat min barn)] E; [k] mol]
1 4.3 x 101 87
2 3.6 x 101 70
3 5.3 x 102 154
4 5.2 x 103 156

En el resto de las expresiones se sigue solamente el consumo de etanol y no los
productos, lo cual no proporciona informacién suficiente cuando se debe dimensionar
un reactor que cumpla los requerimientos de hidrégeno, e.g., en celdas de combustible
o para disefiar unidades de purificacién aguas abajo del reformador. Si bien, las
energias de activaciéon por si solas no aportan una comparacion completa entre los
distintos procesos y catalizadores, proporciona un panorama del rango en el cual la

energia de activaciéon de cada reaccién podria ubicarse.

En cuanto a la formulacién del catalizador, en la literatura se ha demostrado
que un catalizador bimetdlico Pd-Rh o Pt-Rh logra un rendimiento superior para ESR
cuando se compara con un catalizador monometalico basado en Rh o Pd (o Pt) (Idriss
et al., 2008). Esto es debido a la valiosa combinacion de las mejoras en las capacidades
del Rh para disociar el enlace C-C y del Pd (o Pt) para la recombinacién del enlace H-
H. Ademés, la deposicién de las particulas nanométricas de Rh y Pd sobre cristales de
CeO; bien dispersos y uniformes de ~ 30 nm de tamafio apuntan a una formulacién
superior del catalizador, si se compara con preparaciones mas tradicionales utilizando

altimina como soporte. Esto se debe a que el CeO; no favorece la formacion de etileno.

El valor de E; ajustado en el presente trabajo (87 k] mol!) concuerda con los
valores publicados por Graschinsky et al., (2010). Si se asume que la desaparicion de
etanol pudiera estar asociada a la descomposicién del etanol, el valor de E1 de la Tabla
I1I.3 concuerda con lo propuesto por Simson et al., (2009) y en un grado menor por lo

mencionado por Vaidya y Rodrigues, (2006b). Ciambelli et al., (2010) y Orticii et al.,
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(2008) parecen tener asociado algtin tipo de resistencia a la transferencia de masa

debido a los bajos valores reportados.

Tabla IIL.3 Revisién bibliografica de estudios de ESR sobre catalizadores basados en metales

nobles que reportan las energias de activacion.

Referencia Catalizador Soporte E, para #Ec[k] mol-1]

Este trabajo Rh-Pd/CeO, Monolito II1.1 (87); I11.2 (70); II1.3 (154); II1.4 (156)
Graschinsky et al., Rh-MgAL,O4/Al,O3  Pellets IIL.1 (85.9); II1.15° (418); II1.2 (151); I11.3 (107)
2010

Loépez et al., 2012b Pd-based Hoja metalica II1.15° (148); II1.2 (59.9); I11.3 (107.3)
Ciambelli et al., 2010  Pt/CeO» Polvo b (18.4)

Soyal-Baltacioglu et  Pt-Ni/ALO3 Polvo (59.3)

al., 2008

Orticti et al., 2008 Rh-Pd/Al,O3 Polvo b (39.3)

Vaidya et al., 2006b  Ru/ALO3 Pellets b (96)

Simson et al., 2009 Rh-Pt/Zr-based Monolito b (85)

Gorke et al., 2009 Rh/CeO, Micro-reactor  IIL1 (558); II1.2 (496); I11.3 (400)

a]I1.15: C;HsOH + H,O — CO, + CHy + 2Ho.

b Evaltan solamente la velocidad de consumo de etanol

El valor ajustado de la energia de activacion de la reacciéon de Water-Gas Shift
(Ecuacion II1.2) esta en el rango reportado en la literatura (Lopez et al., 2012). Estos
valores de E; son considerablemente inferiores a las reportadas por Graschinsky et al.,
(2010) y Gorke et al., (2009). De hecho, todas las E; reportadas por Gorke parecen

considerablemente altas.

El valor de 151 k] mol?! para la energia de activacion de MSR hacia CO
(Ecuacion II1.3) reportado por Graschinsky et al., (2010), se encuentra cerca del valor
ajustado en este trabajo (154 k] mol-). La relacién entre las dos energias de activacion
de MSR hacia CO y CO; (Es= 154 kJ/mol, Es=156 kJ/mol) estan en el orden de lo
reportado por Xu y Froment, (1989), para un catalizador basado en Ni (240 y 242 k]
mol, respectivamente). En este altimo trabajo se aprecia la menor actividad del Ni en

comparacioén con la de los metales nobles.
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111.4.2  Comparacion de resultados del modelo con datos experimentales

En la Figura IIL.5 se muestra un grafico de paridad entre los caudales molares
de H, CO,, CO y CH4 medidos y aquellos calculados con el modelo cinético ajustado,
para todas las experiencias consideradas en el procedimiento de ajuste. En la Figura
II1.6 se reportan los flujos molares experimentales (puntos) y simulados (lineas) de las
diferentes especies quimicas, obtenidos a diferentes temperaturas. A temperaturas del
orden de 327 °C, la distribucién de productos muestra cantidades similares de Ho, CO
y CHy, lo que indica que la descomposicion de etanol es la dnica reacciéon que
avanzaria en un grado significativo. Se observa que a 427 °C comienza a desarrollarse
la reaccion de WGS (Ecuacién II1.2), apareciendo CO, en detrimento de CO. Por

consiguiente, se observa un aumento importante en Ho.
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Figura III.5 Diagrama de paridad para los flujos molares de salida experimentales vs calculados
empleando los parametros estimados de la Tabla I11.2 (La diagonal indica la identidad).

Al aumentar la temperatura se promueve el reformado de metano con vapor

(MSR, Ecuaciones III.3 y II1.4) produciendo mayores cantidades de hidrégeno y a su
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vez consumiendo el metano. En las experiencias realizadas a mayor temperatura, se
verifica un incremento no deseado de CO debido a la naturaleza exotérmica del
equilibrio de la reaccion de WGS. Ademads, el modelo comienza a sobreestimar la
produccién de Hz por encima de 550 °C, posiblemente por la presencia de resistencias
que no se permitan calcular en el modelo propuesto. Cabe aclarar que no se detectaron
otros subproductos e.g., acetaldehido, lo cual permite definir que los productos
principales de reaccién son H,, CO, CO y CHa. Estas observaciones confirmarian el

esquema cinético propuesto en las Ecuaciones II1.1 a II1.4.

1.8
{ mH
1 ® cH,
]u5i PPk
| & co,
124 + CHCHO
K= I
£ 094
o ]
= _
g 06-
m"_‘ -
0.3
0.04 "

200 300 400 500 600 700
Temperatura ['C]

Figura IIL.6 Influencia de la temperatura de reaccion en el flujo molar de los productos principales.
S/C =3, P =3.0 bar, VEiiq = 0.22 plijq mgc.! min. Valores experimentales (puntos) y calculados (lineas).

En la Figura II.7 se muestran detallados los valores de la conversiéon de etanol
(Xeton) y el rendimiento a hidrégeno (nm2) obtenidos en el catalizador monolitico para
diferentes temperaturas y presiones de operaciéon. El rendimiento a hidrégeno se

calcula mediante la Ecuacion I11.16.
FH2

F alim

EtOH

n,= I11.16
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Figura IIL.7 Influencia de la temperatura de reaccioén sobre la conversién de etanol (puntos rellenos) y el
rendimiento a hidrégeno (puntos vacios) a diferentes presiones. S/C = 3, Vjiq = 0.22 pliiq mgear? min-1.
Valores experimentales (puntos) y calculados (lineas).

Como se observa, los resultados de la simulacion conservan el mismo
comportamiento que los datos experimentales. La conversion de etanol aumenta con la
temperatura, alcanzando un valor de Xgon del 100% para temperaturas superiores a
430 °C en todas las condiciones operativas estudiadas. El aumento de Xgon con la
presion es consistente con el orden de reaccion positivo para la descomposicién de
etanol. Se puede observar que el rendimiento a H> a temperaturas menores a 430 °C
aumenta con la presién, mientras que a temperaturas mas altas el efecto es contrario.
Esto serfa consecuencia de las limitaciones del equilibrio de las reacciones de
reformado a metano. Esta influencia de la presién de operacién se discutird en mayor

detalle en las simulaciones reportadas en el Capitulo IV.

En la Figura II1.8 se presenta la evolucién de los flujos molares de metano a la
salida del reactor monolitico para las mismas condiciones de la Figura IIL.7. El CHy
representa tanto un producto de reaccion (Ecuacion II1.1) como un reactivo (Ecuaciones
reversibles 1I1.3 y II1.4). La velocidad de la reaccion de MSR a bajas temperaturas es

despreciable en comparacion con la descomposicion de etanol. A mayores
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temperaturas, en cambio, las reacciones III.3 y II.4 prevalecen sobre la reacciéon III.1 y
se observa un descenso en la produccion de CHs. En todo el rango de temperaturas
estudiado, los aumentos en la presién provocan un incremento en la cantidad de CHy
residual (Figura II1.8). A temperaturas altas o moderadas, este aumento en el nivel de
CH, se traduce en un menor rendimiento final a H» (Figura II1.7). Las curvas en linea
llena indican que el modelo sigue razonablemente las tendencias experimentales con
respecto a la temperatura y la presion, aunque sobreestima ligeramente la variabilidad

del CH4 residual.
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Figura IIL.8 Influencia de la temperatura de reaccién sobre los flujos de metano a la salida del reactor a
diferentes presiones. S/C = 3, VEjjq = 0.22 pliiq mge.c! minl. Valores experimentales (puntos) y calculados
(lineas).

Para un analisis en mayor detalle, en la Figura II1.9 se reproducen algunos de
los resultados ya mostrados en la Figura III.7, para el caso de P = 4.5 bar. Como se
puede ver, las predicciones obtenidas con el modelo ajustado se corresponden
adecuadamente con los datos experimentales. La conversiéon de etanol es completa a
partir de los 430 °C, y el rendimiento a hidrégeno, como se esperaba, queda por debajo
del valor estequiométrico global teérico (6 mol H>/mol EtOH), debido a la presencia de

reacciones secundarias y a limitaciones termodindmicas.
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Figura II1.9 Conversién de etanol y rendimiento hacia hidrégeno experimentales (puntos) y calculados
(lineas) en funcién de la temperatura. S/C = 3, P = 4.5 bar, VEjjq = 0.22 pljjg mgear? min-.

Para las mismas condiciones, la Figura III.10 muestra los caudales de los

productos principales. El comportamiento cualitativo es analogo al mostrado en la Fig.

II1.6 para una presién menor.
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Figura II1.10 Flujos molares de experimentales (puntos) y calculados (lineas) de los productos de reaccién
en funcién de la temperatura, para las condiciones de la Figura I11.9, S/C =3, P = 4.5 bar,
VEiiq = 0.22 pliiq mgear! min-L.
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Como se observa, el modelo reproduce razonablemente bien las tendencias con
la temperatura de los principales componentes, incluso los comportamientos no

monotonos presentados por el COy el CHa.

Los caudales molares y los rendimientos a hidrégeno obtenidos a la
temperatura mas alta (i.e., T= 677 °C) estan sobreestimados por la cinética ajustada.
Como se ha sefalado en la seccién III.3.5, estos puntos no fueron incluidos en el
conjunto de datos empleados en el proceso de ajuste del modelo cinético a fin de
minimizar la influencia de los efectos difusivos. Sin embargo, estos puntos se incluyen

en las figuras como valores calculados por simulacion, con propdsitos comparativos.

En la Figura III.11 se muestra la influencia de la temperatura sobre el
rendimiento a H», para diferentes relaciones vapor/carbono (S/C). Como se observa,
mayores relaciones S/C conducen a mayores rendimientos a H,, dentro del rango de
temperaturas estudiado. Relaciones S/C superiores a 3 revelan una influencia menor
en términos de rendimiento, cuando la temperatura seleccionada es la més alta, lo cual
no parece conveniente en términos relacionados al coste econémico de la evaporaciéon y
el sobrecalentamiento del exceso de agua. Nuevamente, se observa que el modelo

sobreestima el rendimiento a Ha y CO a altas temperaturas.

6
v S/C=2.0
¢ S/C=25
5 4 A S/C=3.0
[ ]
l—lI n
Q
‘_'[-Y-]
]
&
\N
e
©)
£
:N
=
0

400 450 500 550 600 650 700
Temperatura [ C]

Figura II1.11 Influencia de la temperatura de reaccion sobre el rendimiento hacia hidrégeno. P = 4.5 bar,
VEiiq = 0.22 pliiq mge.r! min-.Valores experimentales (puntos) y calculados (lineas).
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Figura II1.12 Influencia de la temperatura de reaccién sobre los caudales de salida para diferentes
relaciones S/C, metano (a), mondxido de carbono (b), diéxido de carbono (c). P = 4.5 bar, VEjiq = 0.22 pliiq
mgca! min-l.Valores experimentales (puntos) y calculados (lineas).
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Para las mismas condiciones operativas de la Figura III.11, la Figura IIL.12
muestra los flujos de salida para el Hz (Figura III.12a), el CO (Figura II1.12b) y el CO»
(Figura 12c). A temperaturas bajas, donde el reformado de CH4 no se ve favorecido, un
mayor desplazamiento del equilibrio hacia productos en la reacciéon de WGS por altos
contenidos de H>O compensa las menores cantidades de etanol alimentado (dado que
se ha mantenido constante el caudal de liquido alimentado). Ademas, la metanacién se
ve desfavorecida con altos contenidos de H>O, debido a limitaciones de equilibrio,
redundando en mayores contenidos de H». En la Figura I1.12a y a 430°C, se detectan
los mayores caudales de H> producidos a las mayores relaciones S/C. A mayores
temperaturas el efecto de la relacion de S/C es inverso al expuesto para 430°C, por el
mayor desarrollo de las reacciones de reformado de CH, con vapor. Asi, la produccién
de H> decae a medida que disminuye el caudal de etanol alimentado (mayores S/C).
Un efecto analogo a altas temperaturas ocurre para los caudales producidos de CO y
CO; (Figuraslll.12b y II1.12¢, respectivamente). Se observa que el modelo cinético sigue
razonablemente las tendencias basicas de las variables descriptas, aunque no consigue

reproducir apropiadamente la influencia de la relacién S/ C sobre el caudal de CO.

111.4.3  Efecto de la carga de liquido

Por dltimo, se muestran los resultados del estudio del efecto de la carga de
liquido sobre la performance catalitica de los monolitos funcionalizados. En la Figura
III.13 se presentan datos experimentales de conversiones de etanol, rendimiento a
hidrégeno y caudales molares de hidrégeno para cargas de alimentaciéon de liquido
crecientes (por unidad de masa de catalizador). Como se observa, la conversion de
etanol se mantiene casi constante para las primeras cargas de alimentacién
seleccionadas mientras que a cargas de alimentacion mas elevadas se observa una
caida leve en Xgion. Esto es debido a que los ensayos suceden a tiempos de residencia
cada vez mas reducidos. Los rendimientos a hidrégeno, por su parte, muestran una
caida mas pronunciada como resultado no sélo de la caida en la conversién de etanol,
sino también de la menor extension de las reacciones de reformado de metano y WGS.
Las cantidades totales de hidrégeno producido (Fu2) son mayores a mayores cargas de
liquido, siempre y cuando las reacciones mantengan su avance. Por ejemplo, es claro
que a las mayores cargas la produccion de H> comienza a estabilizarse, dada la caida

observada en el rendimiento a Ho.
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Figura II1.13 Influencia de la velocidad espacial en la conversién de etanol, en el flujo molar de hidrégeno
y en el rendimiento hacia hidrégeno. S/C =3, P=4.5bar, T =773 K.

En la Figura IIl.14, se observa la notable influencia del tiempo de residencia
sobre el avance de la reaccion de WGS (Ecuacion 1II1.2), con valores de composiciéon
molar de CO de 3% aproximadamente en base seca, para cargas reducidas, hasta
cantidades més altas de CO que de CO; para mayores flujos de entrada. En este altimo
caso, para una situacién préctica seria necesario instalar un reactor de WGS de
considerables dimensiones (o dos reactores de alta y baja temperatura) después del
reformador, para cumplir con las concentraciones de CO maximas de entrada de aprox.
2%, limite de CO recomendado para los reactores de CO-PrOx (Lépez et al., 2007). La
composicion molar de CHs aumenta ligeramente dentro del rango de cargas analizado,
al igual que el CO de manera mas pronunciada y contrariamente al comportamiento de
CO:z. Esto indica una pérdida de hidrégeno, ya que los valores de composicion de CHy
son del orden de 20%. Estos altos niveles de metano se corresponden con las menores
composiciones y rendimientos a H> observados a altas cargas. En esta situaciéon seria
deseable operar a altas temperaturas, para promover un mayor avance de las

reacciones de reformado de metano.
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Figura II1.14 Influencia de la alimentacién en la composicién de los productos principales. S/C = 3,
P=4.5bar, T=773 K.

II1.5. Conclusiones

Se obtuvo un modelo cinético para el reformado de etanol con vapor
empleando un catalizador de Rh-Pd/CeO.. Dado que el modelo empleado no
considera explicitamente los gradientes de composicién en el interior del washcoat, la

cinética obtenida es del tipo efectiva u observable.

Se propuso un modelo simple tipo ley de potencia, cuyos pardmetros se
ajustaron utilizando datos experimentales obtenidos en la Universidad Politécnica de
Catalufa. Las mismas barren un importante rango de condiciones de temperatura,
presion, caudal de alimentacion y relacién S/C. Luego del ajuste, el modelo permite
reproducir satisfactoriamente los datos experimentales ante cambios en las variables de
proceso. Cabe acotar que no se pretende aplicar esta cinética fuera del rango de

condiciones operativas utilizadas en las experiencias.

La combinacién de: a) un adecuado comportamiento catalitico; b) el caracter
modular, estabilidad mecdanica y ventajas de funcionamiento de los monolitos, y c) el
desarrollo de herramientas tedricas, como la cuantificacion de las velocidades de
reaccién, pueden ayudar en el disefio del reactor y sugiere una implementacion

préctica y viable de este sistema.
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Reformado de etanol sobre un micro-reactor

IV. REFORMADO DE ETANOL SOBRE UN MICRO-REACTOR

1V.1. Introduccion

Como se mencion6 en el capitulo II los reactores cataliticos de canales paralelos
resultan adecuados para llevar adelante la reaccion de reformado de etanol. Dentro de
esta clasificacién se encuentran los micro-reactores metalicos, que buscan emular a los
catalizadores monoliticos como estructuras continuas unitarias con un ndamero
definido de canales paralelos, cuyos tamafios pueden oscilar entre 10 y 2000 pm.
Usualmente la fabricacion de los micro-reactores se realiza por medio de un ensamble
de capas metalicas recubiertas con el catalizador las cuales, apiladas o enrolladas, dan

una forma similar a la de los catalizadores estructurados.

Los microreactores al igual que los monolitos proporcionan una elevada &rea
superficial (gas-s6lido) por unidad de volumen, similar al area superficial de un lecho
fijo (Hessel et al.,, 2004). Adicionalmente la transferencia de calor y masa se ve
favorecida por el pequefio tamafio de los canales. Esto se refleja en los grandes valores
de los coeficientes transferencia de calor y masa, que resultan beneficiosos para el
proceso de reformado con vapor. La caida de presién en reactores de canales paralelos
es de dos a tres 6rdenes de magnitud menor que la correspondiente a lechos fijos con
didametros de particula semejantes a las dimensiones de los canales (Irandoust y
Andersson, 1988; Groppi et al., 1995). Debido a las ventajas mencionadas, en los
altimos afios la investigacion acerca de microreactores ha recibido una considerable

atencion (Hessel et al., 2004).

Otra de las propiedades que favorecen el empleo de estos dispositivos, debido a
sus pequefias dimensiones y la conductividad térmica elevada de los materiales, es que
permite controlar mejor la temperatura de reaccion, evitando puntos calientes en el
caso de las reacciones exotérmicas y posibles condiciones de runaway. Cuando se
aplican a reacciones endotérmicas, los micro-reactores a escala laboratorio se pueden
calefaccionar por medio de hornos eléctricos, lograndose condiciones cercanas a las
isotérmicas (Gorke et al., 2009). Sin embargo, cuando se debe operar a mayores escalas,
el calor que requiere el proceso debe ser suministrado por otras fuentes, e.g.,
combustion catalitica en canales adyacentes (Frauhammer et al., 1999; Casanovas et al.,
2008) o calentamiento convectivo utilizando gases provenientes de una cdmara de

combustién externa (Cai et al., 2010).
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En este capitulo se presenta un estudio de simulacién del proceso de reformado
de etanol con vapor, llevado a cabo en un micro-reactor metalico calefaccionado con
gases de combustion provenientes de una camara ubicada aguas arriba del reactor. El
calor generado en ésta cAmara puede servir no sélo para proveer el calor necesario para
la reaccién sino también para el pre-tratamiento de la alimentacion, e.g., la evaporacion
de la mezcla etanol/agua y su precalentamiento hasta las temperaturas requeridas
para la reaccién (Arteaga et al. 2008; Giunta et al., 2007). El proceso se puede hacer atin
mas eficiente si se emplea una fraccion del etanol alimentado como combustible en la
camara externa, evitando el uso de otras fuentes de energia (Arteaga et al., 2008). Por
medio de un modelo matemético, se analiza el comportamiento de un micro-reactor
para el reformado de etanol con vapor, usando la cinética propuesta en el Capitulo Il y
haciendo énfasis en los efectos térmicos y su influencia sobre la produccion de

hidrégeno.

IV.2.  Esquema del reactor

El esquema del micro-reactor simulado en este capitulo se presenta en la Figura
IV.1., donde se indica como se distribuye el flujo por los micro-canales. Observando
dos placas adyacentes, por los canales de una de ellas circula la mezcla reactiva
(C2Hs0OH + H>O) y por los canales de la otra placa la corriente de gases de calefaccion,
provenientes de una cdmara de combustion externa, que suministra el calor requerido

para llevar adelante la reaccion de reformado.

| 12 cm |
I

Gas de proceso
Gas de Calefaccion

Figura IV.1 Esquema del micro-reactor formado por placas apiladas.
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Reformado de etanol sobre un micro-reactor

Se trata de un reactor que consiste en placas metalicas, que en algunos casos son
elaboradas con metales como acero inoxidable o Nicrofer. Estas placas son acanaladas
mecdnicamente, formando micro-canales sobre cuyas paredes se deposita el
catalizador. Posteriormente se apilan y sueldan las placas, formando un arreglo de

canales paralelos de secciéon cuadrada (Figura IV.2).

Figura IV.2 Placas acanaladas por separado

Hoy en dia existen tecnologias que permiten generar micro-canales y realizar

impregnaciones del catalizador en las paredes con gran precisién (Gorke et al., 2009).

Las caracteristicas geométricas para el caso base, seleccionadas para modelar el
micro-reactor se detallan en la Tabla IV.1. El espesor del washcoat se mantiene constante
y en el mismo valor medido en el monolito del Capitulo III, con el objetivo de
mantener condiciones similares a las empleadas en el proceso de obtencién de la

cinética.

Tabla IV.1 Parametros geométricos del micro-reactor

Longitud del reactor, L [cm] 20
Altura de la pila [cm] 15
Ancho de la pila [em] 12
Ancho de canal, b [um] 200
Espesor de pared, e [um] 100
Canales por placa 200
Numero de canales, NC 50000
Espesor del catalizador washcoat, wc [pum] 2
Densidad del catalizador [kgeat M3 eactor] 219
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Capitulo Cuarto

En la Figura IV.3 se muestra el diagrama de flujo de un proceso de reformado
de etanol con vapor que utiliza etanol como combustible, concepto en el que esta
basado el presente estudio de simulacion. En el disefio se puede observar que parte del
etanol es enviado como materia prima al reactor junto con el vapor, mientras que otra
fraccion se deriva a la cAmara de combustion. Los gases provenientes de la combustion
se utilizan para calefaccionar el reactor y entregar la energia necesaria para la reacciéon
de reformado (endotérmica). La energia remanente del gas de salida se aprovecha para
precalentar la mezcla alimentada. Los productos de reacciéon se dividen en una
corriente de condensables y en una corriente gaseosa que debe ser posteriormente

purificada para obtener el Ha con las caracteristicas requeridas en una celda de

combustible.
. /
Aire — Y
) I\ Camara de
combustién Hidrégeno
I 1
EtOH gas de
O é sintesis
— y P Microreactor Purificacién
H,0
O <

condensables

Figura IV.3 Diagrama de flujo del reformado de etanol con vapor utilizando una
camara de combustién externa.
IV.3.  Modelo Matematico del Micro-reactor

Se plantea un modelo unidimensional pseudohomogéneo no isotérmico en
estado estacionario, incorporando el modelo cinético para el reformado de etanol

sobre Pd-Rh/CeO: presentado en el Capitulo III.
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Las suposiciones adoptadas para el planteo del modelo son las siguientes:

¢ Flujo uniforme en todos los canales.

e Pérdidas de calor desde al reactor al medio ambiente despreciables.

e No se consideran gradientes de temperatura y composicion en la
direccion transversal al flujo.

e Se desprecian los fendmenos de dispersion axial.

e Se asume operacién isobarica.

e Se consideran dos canales contiguos (reactivos y gas calefactor) como
representativos de todo el reactor. El esquema de flujo adoptado es el de

cocorriente.

La Figura IV.4 ilustra el arreglo de canales considerado y los flujos caldricos
desde la corriente de gas calefactor hacia la corriente de proceso. Aparecen definidos
en la figura algunos de los pardmetros geométricos que estardn incluidos en las

ecuaciones del modelo.

b e
GAS DE
CALEFACCION
we
GAS GAS GAS
DE DE DE
PROCESQ PROCESC PROCESO

GAS DE
CALEFACCION

Figura IV .4 Distribucion de los canales y flujo de calor hacia un canal.

IV.3.1  Ecuaciones de balance

Las ecuaciones del modelo surgen de los balances de masa y energia para el gas
de proceso y para la corriente de medio calefactor, segin el esquema de flujo

representado en la Figura IV.5.
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F9, TO FlL, T-

0T 0 L T.L
Fy' Ty Fui-, Ty

Q

Figura IV.5 Esquema de los canales del micro-reactor para los balances diferenciales y condiciones de
borde.

Tomando un diferencial de volumen (dV) del micro-reactor las ecuaciones

resultan en:
Lado Proceso:

Balance molar de la especie j:

dF. 4
EJZPB 'AT;(inri) V.1

Donde 7 es el coeficiente estequiométrico del componente j en la reaccion i

Balance de energia

dT A{i(& \-AH,,)+U-a(T, - T)}

dz iF C,,

]
=1

IvV.2

N= ntimero de componentes

M= ntmero de reacciones consideradas
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Lado medio calefactor:

Balance de energia

dT, — (+)AT [U'a(TH _T)]
dz iF C V.3
H,j

Los signos (+) y (-) en la ecuaciéon IV.3 corresponden al sentido de flujo en el
cual el gas de calefaccion fluya, i.e., si el gas de calefacciéon va a cocorriente o en
contracorriente respecto a la corriente de gas de proceso respectivamente. En esta Tesis
se incluyen solo resultados de la configuracion a cocorriente. Resultados
correspondientes a contracorriente, para un catalizador de Pd soportado, pueden

encontrarse en una Tesis Doctoral reciente (Bruschi, 2014).

Las propiedades termodinamicas de los componentes y el calor de reaccién se

detallan en el Apéndice.

El coeficiente global de transferencia de calor contempla tres resistencias en
serie (Ecuacion IV.4), dos asociadas a la conveccién a cada lado de los canales y otra
que contempla la conduccion de calor a través de la pared. Este tltimo efecto se puede
despreciar, teniendo en cuenta la pequefia contribucién del término ¢/Am , debido a la
elevada conductividad térmica de la pared metalica y al pequefio espesor (g) de la

misma (Tabla IV.1)

-1
_ 1 1 €
U'=s|—+—+— V.4
h h, A
Los coeficientes de transferencia de calor convectivos para ambos lados de la

pared (h y hg) se calculan a partir de la expresién propuesta por Hawthorn (1974) para

reactores estructurados con canales de secciéon cuadrada (Cybulski y Moulijn, 1998):

Ny = hd,

N
= (1 +0.095- Re- Prfj Iv.5
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IV.3.2  Modelo cinético

Se adopta para la simulacion el esquema de reaccion y modelo cinético
descripto en el Capitulo III, el cual corresponde a un catalizador de Pd-Rh/CeO.. Las
reacciones consideradas, asi como las expresiones de velocidad de reaccion

correspondientes se resumen en la Tabla IV.2.

Tabla IV.2 Expresiones de velocidad (Capitulo III).

# Reaccion Ecuacion
1 C,H.OH—->CO+CH, +H, Iv.6
2 CO+H,0<CO, +H, Iv.7
3 CH, +H,0< CO+3H, IV.8
4 CH, +2H,0 < CO, +4H, IvV.9
Expresiones de velocidad [mol mge.s'min] ke,i [mol mge.r! minT bar] E; [k] mol]
1, =K, Pron 4.3 x 10t 87
5=k, | Py Prog — L2 Priz 3.6 x 101 70
2 K2
I Peo * Pt
1, =K, | Pay, *Pro —M} 5.3 x 102 154
I Poo Pt
1, =K, | Pa, ‘Pivo —M} 5.2 x 103 156
25 [@—14784} [ﬂuaom}
k, =k, ert K,=10"" K,=10" 7 K, =K, K,
IV.3.3  Condiciones de borde

El sistema de ecuaciones diferenciales IV.1 - IV.3 para el caso flujo a cocorriente

se plantea como un problema de condiciones iniciales. Esto es:
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F]. = F].0
7=0 T=T° IV.10
T, = T{;

paraj=EtOH,H,O,CH,, CO,,CO,H,

El esquema de calefacciéon a contracorriente, en cambio, define un problema de
condiciones de borde, y no serd tratado en la presente Tesis (Anzola et al., 2011;

Bruschi, 2014).

IV.3.4  Solucion numérica del modelo matemdtico planteado

El modelo matematico del micro-reactor se implementa en lenguaje Fortran y se

resuelve numéricamente mediante un algoritmo de Gear.

La consistencia termodindamica del modelo planteado se verificé por medio de
simulaciones isotérmicas para grandes longitudes de reactor, comparando las
composiciones calculadas para L—oo con las composiciones de equilibrio

correspondientes a esa temperatura de salida y composiciéon de entrada.

IV.3.5 Condiciones de operacion

En la Tabla IV.3 se resumen las condiciones operativas consideradas de

referencia para realizar las simulaciones.

Las condiciones de alimentacién corresponden a un reformador de etanol tipico
(Vaidya y Rodrigues, 2006a; Mas et al., 2008a; Gorke et al., 2009), tomando como base
un valor de produccion de hidrégeno requerido. Como se ha tratado en el Capitulo I, si
se desea generar electricidad en una pila de combustible tipo PEM de 5 kW (10 kWi,
aprox.), es necesario producir un flujo de hidrégeno puro de alrededor de 3.4 Nm3 h-.
Una vez calculado el caudal de alimentaciéon necesario (ver seccién 1V.4.1), se asumen
para ambos lados del proceso velocidades lineales tipicas para micro-reactores (Gorke
et al., 2009; Hessel et. al., 2004). En cuanto a la composicién del medio calefactor, se
asumen fracciones molares caracteristicas de gases provenientes de una cadmara de

combustion de etanol, asumiendo conversién completa y un exceso de aire tipico.
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Tabla IV.3 Condiciones de las corrientes de entrada al reactor (z=0)

Presion, P [bar] 3
Flujo total de alimentacién (gas de proceso), FO [Nm? h-] 10.24
Relacién molar Vapor/Carbono, S/C [molio/molc] 3
Flujo total de gas de calefaccion, Fr? [Nm? h-1] 14.51
Temperatura de entrada gas de proceso, T? [°C] 600
Temperatura de entrada gas de calefaccion, Ty? [°C] 800

Fracciones molares del gas de calefaccion:
CO2 (10.43%); H2O (15.78%); Oz (3.05%); N2 (70.74 %)

IV.4.  Resultados y discusion

IV.4.1  Simulacion del caso de referencia

En la Figura IV.6 se muestra el perfil axial de conversién de etanol, para las
condiciones de referencia indicadas en la Tabla IV.3. Se observa que el etanol se
descompone rdpidamente, alcanzandose practicamente conversion total en la primera
mitad del reactor. Sin embargo, la distribucién de productos en funcién de la posiciéon
axial (Figura IV.7), indica que la produccién de hidrégeno sigue aumentando maés alla
de mitad el reactor, gracias al avance de las reacciones de reformado de metano y
WGS. En la zona vecina a la entrada, el H, CHs y CO aumentan de manera similar,
debido principalmente al avance de la descomposicién de etanol (Ecuacion IV.6). E1 CO
generado inicialmente por descomposicion, mas el generado por reformado de metano
(Ecuacion IV.8), comienzan a reaccionar con agua dando diéxido de carbono y
aumentando la producciéon de Hx por WGS (Ecuacion IV.7). También sigue avanzando
la reacciéon de reformando de metano hacia CO y CO; y (Ecuaciones IV.8 y IV.9)
viéndose que, més alld de 0.1 m, se detecta una pequena caida del flujo molar de CH..
Aun asi, a la salida queda una cantidad importante de CHj residual, que limita la
produccién de Ho. A la salida del reactor la composicién molar de la mezcla (base seca)
es la siguiente: 55% de Hy, 17 % de CHa, 18% de CO2 y 9% de CO. Para la cantidad de
etanol alimentado (1.46 Nm?3 h?) el flujo molar de H» a la salida es de 3.61 Nm? h
(equivalente a los 0.0448 mol/s mostrados en la ordenada derecha de Figura IV.7), una
cantidad suficiente para alimentar a una pila de combustible que genere una potencia

de 5 kW eléctricos (ver seccion 1.4.5, capitulo I).

90



Reformado de etanol sobre un micro-reactor
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Figura IV.6 Conversion de etanol vs longitud del reactor para las condiciones de referencia (Tabla IV.3).
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Figura IV.7 Distribucién axial de productos para las condiciones de referencia (Tabla IV.3).
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Con la finalidad de alcanzar la produccién de H> necesaria para la pila de 5 kW
de potencia se ingres6 al micro-reactor un flujo de etanol total (Frion® = 1,46 Nm? ht =
0.018 mol/s). Bajo esa condicién se obtuvo la produccién de H> mencionada de 3.61
Nm3 h, lo cual conduce a un rendimiento a Hz de 2.47 (Ecuacion IV.11).

F

H;

Falim

EtOH

Ny, = V.11

En la Figura IV.8 se muestra la evolucion el rendimiento a H> vs. la posicion
axial, donde la linea punteada muestra el objetivo de 2.47 ya mencionado. Como se ve,
el rendimiento requerido es alcanzado ligeramente antes de la salida del reactor. Cabe
destacar que la corriente de salida tiene un porcentaje de CO elevado, por lo que se
necesitaria una etapa de purificaciéon posterior para disminuir el nivel de CO a valores

que impidan el envenenamiento del electrocatalizador de la pila tipo PEM.

3.0
254 3 —

H@Z 2.0

3

=

~. 151

T

E

= 1.0

T

—
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0.00 0.05 0.10 0.15 0.20

z [m]

Figura IV.8 Rendimiento a hidrégeno en funcién de la longitud para las condiciones de referencia (Tabla
IV.3).
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En la Figura IV.9 se muestran los correspondientes perfiles axiales de
temperatura del gas de proceso (T) y gas de calefaccion (Th). La temperatura de gas de
proceso presenta un aumento pronunciado en la primera seccion del reactor, luego se
iguala practicamente con la temperatura del gas calefactor, fenémeno favorecido por
los altos valores de los coeficientes de transferencia de calor. Luego de ese quasi-
solapamiento (ver ampliacion en la Figura IV.9), las dos temperaturas disminuyen

gradualmente hacia la salida debido al caracter endotérmico global de las reacciones de

reformado.
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Figura IV.9 Perfiles axiales de temperatura para la condicién de referencia (Tabla IV.3).

En la seccién de entrada la fuerza impulsora para la transferencia de calor es
maxima, produciéndose un aumento brusco de alrededor de 80°C en la temperatura
del fluido de proceso. Esta mayor temperatura en la primera seccién del reactor
conduce a mayores velocidades de reaccién y en consecuencia a un incremento
pronunciado en la conversion de etanol (Figura. IV.6) y en la produccién de hidrégeno

(Figura IV.7).
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El flujo local de calor q [kW m], es calculado a partir del calor transferido

desde la corriente de gas calefactor, en cada intervalo diferencial de longitud, Az, i.e.:

By Gy (T - Tp) V.12
1= A
Z

De una observacion de la Figura IV.10, se desprenden dos ideas principales: a)
los flujos locales alcanzan valores muy elevados, debido al gran area de transferencia
de calor y a los grandes valores de U resultantes (U = 620 W m2 K1 para estas
condiciones) y b) el perfil de flujo calérico es fuertemente descendente, fenémeno
tipico del suministro de calor convectivo a cocorriente. Esos importantes flujos
caloricos a través de las paredes de los canales permiten el avance ulterior de las
reacciones de generaciéon de H», maés alla de la cota en donde se alcanza conversién

total de etanol (ver Figuras IV.6 y IV.7).
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Figura I'V.10 Perfil axial del flujo de calor local en el micro-reactor para las condiciones de referencia.
(Tabla IV 3).
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IV.4.2  Influencia del gas de calefaccion

A fin de analizar la influencia de las condiciones de suministro de calor sobre el
comportamiento del micro-reactor, se mantuvieron constantes las condiciones de
alimentacion del fluido de proceso en la entrada (Tabla IV.3) y se modificé sélo el

suministro de calor. La carga caldrica puede ser modificada por dos vias diferentes:

cambiando la temperatura del gas de calefaccion Tﬂ, (manteniendo el flujo de gas
calefactor constante) y variando el flujo molar del gas de calefaccion F,j’ para una

. 0
misma temperatura de entrada, T, .

100.0 700

97.5 650
=
: 95.0- L600 =
< o

92.5 1 - 550

90.0 . . . . . . . 500
600 700 800 900 1000
0 o
T,[C]
Figura IV.11 Conversion de etanol y temperatura de salida del gas de proceso en funcién de la

temperatura de entrada de gas de calefaccion. Condiciones de referencia Tabla IV.3 T% =600°C;
F9=0.18mol/s.

A medida que se incrementa T,g , a un flujo de gas de calefaccion constante

(F}=0.18 mol/s), la conversion de etanol a la salida del micro-reactor y la temperatura
de salida del gas de proceso (T') aumentan (Figura IV.11) La linea punteada vertical
representa la condicion de referencia de la Tabla IV.3. Los valores de conversion de

etanol son en general elevados y se obtiene conversién casi completa en TS ~ 800 C.
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El comportamiento de los rendimientos a hidrégeno (ny,) y metano (ncy,) para
las mismas condiciones operativas mencionadas se observa en la Figura IV.12. El
rendimiento a H» aumenta monétonamente con T, resultando que la produccion de Ha
necesaria para alimentar una pila de 5 kW se obtendria para Ty = 775 °C. En cuanto al
rendimiento a metano, su comportamiento es no mondtono con respecto a la
temperatura de entrada del medio calefactor. El rendimiento ncms aumenta hasta
alcanzar un méaximo para Ty ~ 610 °C, esto se debe a que la reaccion de descomposicién
de etanol (Ecuacién IV.6) predomina sobre el reformado de metano (Ecuaciones IV.8 y
IV.9). Cuando se seleccionan temperaturas de T mayores, el metano residual
comienza a decrecer y esto esta directamente asociado al continuo crecimiento del

rendimiento a H, observado en la misma figura.
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Figura IV.12 Rendimiento a hidrégeno y metano en funcién de la temperatura de entrada, variando T§.
T =600°C y condiciones de referencia Tabla IV.3.

La cantidad total de calor transferido (o carga térmica) no es el tnico factor que
define el comportamiento del micro-reactor, sino también la forma del perfil de flujo

caldrico a lo largo del reactor.
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Para el siguiente andlisis se varid, por una parte, el flujo de gas de calefacciéon
(F}) en el rango de 0.01 - 0.4 mol/s, manteniendo T en 800 °C. Por otra parte, se
mantuvo un caudal constante de F}.= 0.18 mol/s (i.e., 14.51 Nm? h') y se vari6 la
temperatura T} entre 600 °C y 1000 °C. El calor total suministrado Q se calculé en

ambos casos mediante la Ecuacion IV.13,
Q=F,Con(T3-T}) V.13

En la Figura IV.13 se observan los rendimientos a hidrégeno y metano, en
funcién del calor total suministrado (Q), calculado a través de la Ecuacién IV.13. Las
lineas punteadas corresponden a la variaciéon de T (Figura IV.11) y las lineas sélidas
corresponden a la variacion del flujo, Ff_’[. Si bien las tendencias en ambas variables
coinciden con las descriptas en la Figura IV.12, existe una leve diferencia entre los
resultados alcanzados con ambas politicas de suministro calérico. Es claro que para
alcanzar altos rendimientos a H» (en el rango de Q>1.5 kW), conviene trabajar con altas
temperaturas Tj] mas que elegir la variante de altos flujos Fj}. Los altos valores de Ty
permiten maximizar los flujos caléricos locales en la primera seccion del reactor, lo que

se traduciria en un efecto beneficioso sobre la produccién.

3.0
ﬁé 2.5
I
E
- 2.0
@)
=)
o
< 151
1.0 : : : : : : : 0.6
0.0 0.5 1.0 1.5 2.0

Q [kW]

Figura IV.13 Rendimiento de hidrégeno y metano en funcién del calor suministrado. Lineas punteadas
Figura IV.12; lineas sdlidas variando Fy).
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Esto esta en linea con resultados previos alcanzados tanto para el reformado de
metano con vapor (Pifia et al., 2003) como para el reformado de etanol con vapor
(Anzola et al., 2011). Por dltimo, el rendimiento a metano presenta un comportamiento

inverso al del rendimiento a H, en lo referido a la politica de calefaccion.

Cabe aclarar que operar a mayores caudales de gas de calefaccion, puede
presentar inconvenientes en la operacion del micro-reactor, porque esto implica tener
mayores velocidades y caida de presién del lado del medio calefactor. La diferencia de
presiéon entre un canal y otro puede llevar a un estrés mecanico de las paredes,
posibilitando fracturas en el material y la mezcla indeseada entre las corrientes.
Igualmente las temperaturas maximas de gas de calefaccion estan limitadas por la
generacion de energia en la cdmara de combustion aguas arriba del micro-reactor y la
resistencia térmica del material, ademas de los costos vinculados a mantener estas

condiciones.

IV.4.3  Influencia de las condiciones de gas de proceso

IV.43.1 Temperatura de alimentacion:

Para analizar el efecto de la temperatura de alimentacién del gas de proceso, se

mantienen invariantes las condiciones de la Tabla IV.3 y T° se modifica en el rango de

200 - 800°C.

En la Figura IV.14 se muestra la respuesta de la conversion de etanol y del
rendimiento a hidrégeno cuando varia la temperatura de entrada del gas de proceso.
Incluso a bajos valores de T?, los valores de conversién son relativamente elevados,
como consecuencia del aporte de calor recibido desde la corriente calefactora. Sin
embargo, los rendimientos a H> son todavia pobres. A medida que se ingresa los
reactivos a mayores temperaturas, tanto la conversién como el rendimiento de salida
aumentan, como consecuencia del mayor aporte entalpico en la entrada. Por encima de
T%=500 °C ya se alcanzan conversiones de etanol completas y el rendimiento a Ha
continda creciendo, a expensas de menores contenidos de CHy residual (resultado no
mostrado en la Figura IV.14). Las cargas térmicas transferidas dentro del micro-reactor

son cada vez menores a medida que aumenta T°, dado que decae la fuerza impulsora
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100 4
90 4 -
. 3
=
N:C
. 80- £
= , 2
z ~
5
9= 70 a
8
_1 E::h—-l
60 4
50 T T T T T T T T T T T O
200 300 400 500 600 700 800
T'[°C]

Figura IV.14 Conversién de etanol y rendimiento de hidrégeno en funcién de la temperatura del gas de
proceso de entrada. Tg=800 °C y condiciones de referencia Tabla IV.3.

para transferir calor entre ambas corrientes (ver Figura IV.15). Debe tenerse en cuenta,
sin embargo, que para precalentar la alimentacién a mayores temperaturas de entrada
se requieren cantidades de calor crecientes en el intercambiador externo que estaria

ubicado aguas arriba del reformador.

2.5
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T[]
Figura IV.15 Calor suministrado en funcion de la temperatura del gas de proceso de entrada. Condiciones
de referencia Tabla IV.3.
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Por altimo, en la Figura IV.16 se muestra la temperatura de salida del gas de
proceso (TL) en funcién de la temperatura de entrada, para iguales condiciones que las
de las Figuras IV.14 y IV.15. Para comparacion, se incluye también en linea punteada
una recta a 45 °. Es claro que a bajos valores de T?, donde hay escaso calor consumido
por reaccion quimica (Figura IV.14) y alta carga térmica aportada por el calefactor
(Figura IV.15), las temperaturas de salida resultan superiores a las de entrada. Por el
contrario, cuando se opta por ingresar la alimentacién suficientemente precalentada
(altos valores de T?), el calor consumido por reaccion es elevado, el aporte desde el
calefactor disminuye y por ende la temperatura de salida resulta inferior a la de

entrada.
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Figura IV.16 Temperatura de salida del gas de proceso en funcién de la temperatura del gas de proceso de
entrada. Linea punteada: recta para TL=T0. Condiciones de referencia Tabla IV.3.

Cuando se eleva la temperatura T? se consigue conversién completa y elevados
rendimientos a H, ,. El calor suministrado disminuye con T debido a la disminucién
de la fuerza impulsora para la transferencia de calor entre ambas corrientes (Tu-T). Asi,
a pesar de que el calor transferido es gradualmente menor, la corriente de proceso
entra al micro-reactor con mayor energia, impactando favorablemente sobre el

rendimiento a Hs.
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IV.4.3.2 Relacién vapor-carbono S/C

En la Figura IV.17 se describe el comportamiento del rendimiento y de la
produccién de hidrégeno al variar la composicion de entrada de los reactivos
(etanol+agua). En las simulaciones mostradas en la figura, a medida que la relacién
S/C aumenta, la cantidad de agua (vapor) en la corriente de gas de proceso se
incrementa a expensas de la cantidad de etanol. Esto sucede debido a que el caudal
total de alimentacién (lado proceso) se mantiene constante en las condiciones de
referencia (FO = 10.24 Nm3 h?), para mantener el mismo tiempo de residencia. Para la

relacion S/ C = 2, se presenta la condiciéon con mas cantidad de etanol alimentada.
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Figura IV.17 Produccién y rendimiento de hidrogeno en funcién de la relacion S/C. Condiciones de
referencia Tabla IV.3.

En este caso la produccién de H; es méxima (3.95 Nm? h'), sin embargo, el
rendimiento es el més bajo, por las siguientes razones: a) el menor exceso de agua
desfavorece el equilibrio quimico, b) la carga térmica por mol de etanol alimentado es

la menor dentro del rango de S/C analizado (resultado no mostrado en la Figura
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IV.17). A medida que aumenta la relaciéon S/C, la alimentacion se diluye, la velocidad

de produccién decae y el rendimiento aumenta.

Algunos perfiles axiales de produccion de hidrégeno para diferentes relaciones
S/C, se pueden apreciar en la Figura IV.18. El hidrégeno presenta un aumento
monoétono a lo largo del reactor, con una pendiente elevada a la entrada debido a los
altos flujos caléricos. Para un mismo tiempo de residencia, la relaciéon S/C = 2 consigue
la produccién necesaria para generar 5 kW en una pila de combustible (3.4 Nm? h-?)
cerca de la mitad del micro-reactor, y para mayores contenidos de vapor de agua (S/C

= 3 y 4) la longitud del micro-reactor debe ser mayor para conseguir el objetivo de

produccion.
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Figura IV.18 Perfiles axiales de flujo de hidrégeno para diferentes relaciones S/C. Condiciones de
referencia Tabla IV.3.

IV.4.3.3 Flujo de alimentacion

La variacién del caudal total de alimentacién afecta directamente el tiempo de
residencia del gas de proceso dentro del micro-reactor. Las Figuras IV.19 y IV.20

muestran respectivamente la produccién y el rendimiento a hidrégeno, para diferentes
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tiempos de residencia, manteniendo constantes el resto de las variables operativas. El
tamafio del micro-reactor se mantuvo constante y el flujo de alimentacién se varié en
un rango de (0.24 - 32.2 Nm? h). La linea punteada destaca la condicién de referencia.
La Figura IV.19 muestra que la velocidad de produccién de H> aumenta cuando el flujo
de alimentacion es mayor (pequefios tiempos de residencia). Sin embargo, como ya se

menciond, lo hace a costa de una pérdida en el rendimiento. (Figura IV.20).

Figura IV.19 Flujo de hidrégeno en funcién del tiempo de residencia, variando el flujo de alimentacién
(0.24 - 32.2 Nm3 h1). Condiciones de referencia Tabla IV.3.

Alimentar caudales de alimentacién bajos hace que el micro-reactor este sobre-
disefiado y convierta mas eficientemente. Cuando el tiempo de residencia tiende a
infinito, el rendimiento a hidrégeno es maximo y corresponde al valor de equilibrio, lo
que indica la maxima produccién posible por mol de etanol. Sin embargo, si el flujo de
alimentacion es bajo, a pesar de los elevados rendimientos, la produccion de H» sera

minima.
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Figura IV.20 Rendimiento de hidrégeno en funcién del tiempo de residencia variando el flujo de
alimentacién (0.24 - 32.2 Nm?3 h'1). Condiciones de referencia Tabla IV.3.

IV.4.4  Influencia de la presion

La cinética presentada en el capitulo III fue obtenida para un rango de presiones
entre 1 y 6 bar. En esta seccion se analiza por lo tanto la influencia de la presiéon dentro
del mismo rango. Para las simulaciones se considera que las presiones de operacién del
lado de gas de proceso y gas calefactor son iguales, a fin de preservar la estabilidad

mecéanica de los materiales del micro-reactor.

La Figura IV.21 muestra la influencia de la presion sobre el rendimiento a
hidrégeno en las condiciones de la Tabla IV.3, para tres temperaturas de entrada de gas
de calefaccioén, i.e, T% =800, 900 y 1000 °C. En la zona de bajas presiones el rendimiento
a hidrégeno es bajo, aumentando hasta un valor maximo a presiones intermedias y
luego disminuye ligeramente con el incremento de P. Como se mostré anteriormente,
aumentos de Ti? conducen a mayores rendimientos dentro del rango completo de

presiones analizado.
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Figura IV.21 Rendimiento a hidrégeno en funcién de la presién de operacién, a distintos T$. Condiciones
de referencia Tabla IV.3.

El rendimiento maximo a hidrégeno se produce en diferentes presiones de
operacion, segin sea la temperatura de gas de calefaccion utilizada. En el caso en el
que Ty = 800 °C, no se observa el maximo, sin embargo extrapolando la validez de la
cinética a presiones mayores, se detecta un méximo a un valor de presiéon mayor a 6

bar (no mostrado en el grafico).

En la Figura IV.22 se muestra s6lo la curva correspondiente a Ty; = 1000 °C de la
Figura IV.21. Se incluye ademads el rendimiento en condiciones de equilibrio para las
diferentes presiones simuladas (linea punteada). Para cada presién, la composicién de
equilibrio de la mezcla se calcula evaluando las constantes de equilibrio
termodindmico al valor de temperatura de salida calculado en la simulacién. Como se
menciona en el capitulo II, el equilibrio termodindmico del reformado de etanol esta
favorecido a presiones bajas y a temperaturas elevadas. A presiéon atmosférica se tiene
el mayor rendimiento de equilibrio (5.1), no obstante el rendimiento a hidrégeno del
proceso es de apenas 1.77. En la presion de referencia (3 bar) la diferencia entre los
rendimientos de equilibrio y del proceso no es tan pronunciada y a mayores presiones

el gas abandona el reactor practicamente en equilibrio quimico.
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Figura IV.22 Rendimiento de hidrégeno en funcién de la presién de operacién a T =1000°C y condiciones
de la Tabla IV 3.

En la Figura IV.23 se muestran los perfiles axiales de temperatura de gas de
proceso y gas de calefaccion para dos diferentes presiones (1.5 y 6 bar) de las incluidas
en la Figura IV.22. Se observa claramente que la condicién de P = 6 bar presenta
menores niveles de temperatura promedio en todo el reactor, debido al mayor avance

de las reacciones de reformado, i.e., mayor consumo de calor por reaccién.
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Figura IV.23 Perfiles axiales de temperatura para dos diferentes presiones. Ty; =1000°C y condiciones de
referencia Tabla IV.3.
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En la Figura IV.24 se muestran perfiles axiales de H» producido para tres
presiones de operacion. Es claro que una mayor presién aumenta las velocidades de

generacion de Hy, conduciendo a incrementos sensibles en la produccién del mismo.

000 005 010 015 020

z [m]

Figura IV.24 Perfiles axiales del flujo de hidrégeno a diferentes presiones. Condicién de referencia
Tabla IV.3.

Paralelamente, el suministro de calor desde la corriente calefactora también
aumenta notoriamente con la presiéon, como se aprecia en la Figura IV.25. Esto esta
asociado a las mayores fuerzas impulsoras para la transferencia de calor entre ambas

corrientes gaseosas.

En resumen, la presioén presenta diversos efectos sobre la performance del micro-
reactor. Por un lado, la presién influye en la presién parcial de todos los componentes
y por tanto en las velocidades de reaccion. Una mayor presién implica un aumento
promedio en las velocidades de generaciéon de H. Por otro lado, la presion tiene un
efecto contrapuesto sobre el proceso: una presién elevada desplaza el equilibrio hacia
los reactivos. Ademds, un aumento de P implica un aumento en la densidad del gas

que fluye por los canales. Dado que el caudal mésico total se ha mantenido constante,
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un incremento de densidad implica una menor velocidad lineal del gas de proceso, y
por tanto un mayor tiempo de residencia de los reactivos. Esto en términos de la
reaccion es favorable, ya que aumentan simultdneamente las velocidades de reaccién y
los flujos caldricos desde la corriente de gas calefactor. La suma de estos efectos tanto
favorables como adversos determina el comportamiento del proceso y en especial la
tendencia no-mondtona observada en el rendimiento a hidrégeno. Volviendo a la
Figura IV.22 y resumiendo, puede decirse que en el rango de presiones donde se
verifica un aumento de rendimiento esta predominando un efecto cinético favorable;
contrariamente, en el rango de presiones donde el rendimiento disminuye (a la derecha

del maximo), estd predominando el efecto desfavorable de la presion sobre el

equilibrio.
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Figura IV.25 Flujo de calor suministrado a diferentes presiones. Condiciones de referencia Tabla IV.3.

IV.A5  Influencia del ancho de canal

En las secciones anteriores se resolvié el modelo y se analizaron las condiciones
de proceso sin modificar el disefio del micro-reactor. Un aspecto distintivo de los

micro-reactores y que tiene un directo impacto en la transferencia de calor es el tamafio
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de los micro-canales. En esta seccion se presenta un analisis del impacto del tamafio de

canal sobre la transferencia de calor para el reactor modelado.

El tamafio de canal resulta ser un pardmetro clave en la performance del
sistema. Para modificar el tamafio del canal es necesario mantener constantes algunos
pardmetros a fin de tener una base de referencia en el analisis de resultados. A modo
de comparacion, se mantuvo constante el area libre de seccion transversal (Ar. NC=19.4
cm?) y el tiempo de residencia de las dos corrientes (gas de proceso y de calefaccién).
Esto se logra manteniendo la velocidad lineal de las corrientes y la longitud del reactor.
También se conservo el espesor del washcoat (wc = 2 pm), a fin de mantener la validez
de la cinética. Los parametros que fueron mantenidos constantes se incluyen en la

Tabla IV 4.

Tabla IV .4 Parametros que permanecen constantes en las simulaciones

Area total de flujo, AT-NC [m?] 19.4
Longitud del reactor, L [cm] 20
Velocidad de gas de proceso, u [cm s] 146.6
Velocidad de gas de calefaccion, un [cm s1] 207.8
Espesor del catalizador washcoat, wc [um] 2
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Figura IV.26 Perfiles axiales de temperatura para la condicion de referencia y b = 2000 um.
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Las simulaciones fueron realizadas para diferentes tamafios de canal (b),
variando este pardmetro entre 200 y 2000 um. Cabe destacar que, para cada valor de
(b), se cambié el nimero de canales (NC) y la masa total de catalizador (afectando el
pardmetro pp del modelo matematico) a fin de satisfacer las restricciones especificadas

en la Tabla IV 4.

En la Figura IV.26 se muestran los perfiles axiales de temperatura para un ancho
de canal de b = 2000 pm. Como se observa, las temperaturas no cambian tan
bruscamente como en los casos ilustrados previamente, lo cual permite esperar que la
distribucién de flujo caldrico a lo largo del micro-reactor sea mucho mas uniforme y

distribuida que en el caso de b =200 um (Figura IV.9).

En la Figura IV.27 se presenta la influencia del tamafio de canal sobre la
conversion de etanol, para tres temperaturas de gas de calefaccién. Cuando b = 2000
pm, la conversion no es completa para las condiciones operativas del caso de
referencia, tampoco se consigue conversion total cuando la temperatura de gas de
calefaccién aumenta hasta 1000 “C. A medida que disminuye el tamafio de canal, se

consiguen conversiones de etanol mayores, e incluso cercanas al 100%.

100
90 -
=
an
Q
><LIJ
80 - ,
—T,=800°C
——T,=900°C
——T,= 1000 °C
70 T — 1 T T — 1 1 L T
200 500 800 1100 1400 1700 2000

b [um]

Figura IV.27 Conversion de etanol en funcién del ancho del canal (b) para diferentes temperaturas de gas
de calefaccion a la entrada. Condiciones de referencia Tabla IV.3.
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El rendimiento a H, (Figura IV.28) decrece fuertemente con el aumento del
ancho de canal (b). Como es de esperar, tanto la conversiéon de etanol como el
rendimiento aumentan con la temperatura del gas de calefaccién (Tj). Es importante
notar en que el micro-reactor produce hidrégeno con rendimientos entre 2.5 y 3.5,
empleando canales suficientemente pequefios y temperaturas mayores a 900°C (Noétese
que el rendimiento tedrico del reformado de etanol es nm = 6, si todo el etanol
alimentado al micro-reactor fuera convertido en CO, y que a la salida del reactor no se

observara CHy ni CO).

4
—— T)=800°C
——T,=900°C
5 —— T/=1000 °C
Q
'_dm 3 T(:'
&
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T
s
£
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1 —r r r r r r r r r r 1 r 1 T 7
200 500 800 1100 1400 1700 2000

b [um]

Figura IV.28 Rendimiento a hidrégeno en funcién del ancho del canal (b) para diferentes temperaturas de
gas de calefaccién a la entrada. Condiciones de referencia Tabla IV.3.

El rendimiento a CHs vs. el ancho de canal se presenta en la Figura IV.29. Todas
las curvas tienen maximos, que se localizan en valores crecientes de b a medida que
aumenta la temperatura del medio calefactor. Para valores pequefios del ancho de
canal (e.g., b=200 pum), el metano residual disminuye con el aumento de Ty. Dado que
para b=200 pm la conversion de etanol es siempre completa, aumentar el nivel térmico
implica un mayor avance de las reacciones de reformado de CHa. Por el contrario, para

los mayores canales analizados (e.g, b=2000 pm) se observa un efecto contrario. Este
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altimo fenémeno estd asociado a los aumentos de conversién de etanol con T{ que se

observan en la Figura IV.27 para grandes tamafios de canal.
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Figura IV.29 Rendimiento de metano en funcién del ancho del canal (b) para diferentes temperaturas de
gas de calefaccion a la entrada. Condiciones de referencia de Tabla IV.3.

El tamafio de canal tiene ademds una fuerte influencia sobre el calor total
transferido. Como se observa en la Fig. IV.30, a cada valor de T la carga térmica decae
sensiblemente con el aumento del tamafio de canal. Las mayores cargas térmicas se
detectan para b = 200 pm, ancho de canal para el que también se consiguen los mayores

rendimientos a H» (Fig. IV.28).

El comportamiento del sistema ante los cambios en el ancho de canal se puede

atribuir a tres razones principales:

e el area especifica de transferencia de calor depende inversamente del
tamafio del canal seleccionado (i.e., a =2/b).

¢ el namero de Nusselt presenta una débil dependencia con el nimero de
Reynolds para las condiciones operativas seleccionadas. Dado este

comportamiento asintético del Nu, los coeficientes locales de
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transferencia de calor (h) resultan casi inversamente proporcionales al
diametro hidraulico (dn=b) para los dos lados del proceso (gas de
proceso y de calefaccion).

e mantener el espesor del washcoat en un valor fijo, hace que la cantidad
total de catalizador disminuya a medida que se aumenta el tamafio de

canal.

25 -
T —T=800°C
—— T, =900°C
—— T, =1000°C

2.0

Q [kW]

1.5

1.0 — T - - T T T T T T T T T T T
200 500 800 1100 1400 1700 2000
b [um]

Figura IV.30 Calor total en funcion del ancho del canal (b) para diferentes temperaturas de gas de
calefaccion a la entrada. Condiciones de referencia de Tabla IV.3.

La Figura IV.31 muestra la influencia del ancho b sobre el 4rea especifica de
transferencia de calor (a), el coeficiente global de transferencia de calor (U) y la
densidad del catalizador (pp). Para agruparlos en una misma figura se divide cada
pardmetro por su valor maximo, i.e., el correspondiente al menor ancho de canal (b=
200 pm). Como se observa, las tres variables tienen la misma dependencia cualitativa
con respecto al tamafio de canal, y son la causa del deterioro observado en el

rendimiento a H, a medida que se disefian canales de mayores dimensiones (Fig.

IV.28).
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Figura IV.31 Densidad de catalizador, area especifica de transferencia de calor y coeficiente global de
transferencia de calor adimensionales en funcién del tamafio de canal.

1V.5. Conclusiones

Empleando un modelo matematico al que se ha incorporado la cinética
presentada en el Capitulo III, se ha analizado aqui la influencia de las diferentes

variables de disefio y de operacién de un micro-reformador de etanol con vapor.

Los resultados mostraron que la conversiéon de etanol, el rendimiento de
metano y el rendimiento a hidrégeno estan directamente controlados por el suministro
de calor. Sin embargo la producciéon de hidrégeno no solo estd determinada por la
cantidad de calor total suministrada sino también por la evolucién axial del flujo de

calor transferido, aunque con una influencia menor.

Las simulaciones realizadas permitieron comprobar un fuerte efecto de la presiéon
de operacion sobre los rendimientos a H». Si bien las mayores presiones desfavorecen
el equilibrio quimico, provocan sensibles aumentos en las velocidades de reaccién y los
tiempos de residencia y consecuentemente en el rendimiento a H,. Esto permite

incrementar los flujos caloricos transferidos por conveccién, e incluso puede permitir
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incrementar el caudal total de reactivos a procesar. Esto aumenta notablemente la

capacidad del micro-reactor, intensificando el proceso.

Se ha demostrado que el aumento del ancho de canal (b) afecta negativamente la
produccién de H,, para varias temperaturas de fluido calefactor analizadas. Esta
variable de disefio resulta decisiva sobre el area de transferencia de calor y sobre los
coeficientes de transporte, determinando los flujos caldricos a ser suministrados al
proceso. Ademads, mayores anchos de canal conducen a menores cantidades totales de
catalizador depositado, efecto que provoca caidas adicionales en la produccién,

considerando que se emplee el mismo catalizador.
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Reformado oxidativo de etanol sobre catalizadores estructurados con metales nobles

V.REFORMADO OXIDATIVO DE ETANOL SOBRE
CATALIZADORES ESTRUCTURADOS CON METALES NOBLES

V.1 Descripcion del reformado oxidativo (OSR)

En el Capitulo II se han mencionado las vias de obtencién de hidrégeno: dentro
de éstas el reformado de etanol con vapor (ESR), la oxidacion parcial de etanol (POE) y
el reformado oxidativo de etanol (OSR). El OSR puede considerarse una combinaciéon
de oxidacion parcial y reformado con vapor. La alimentacién de mezclas conteniendo
etanol, aire (u oxigeno puro) y vapor permite utilizar el calor generado a partir de la
oxidacion del etanol (exotérmica) para promover las reacciones de reformado con
vapor (endotérmicas), generando una corriente de gas de sintesis rica en H» apta para

las pilas de combustible.

La reaccién de reformado oxidativo con vapor para producir gas de sintesis

(OSR) se puede expresar por medio de la Ecuacién global:

C,H50H + (3 - 28) HyO + 80,— (6 - 26) Hy+ 2 CO, V.1
AHpy = (174 - 484-8) k] mol™

donde el pardmetro 5 define el rendimiento a hidrégeno (r]HZ) y los efectos térmicos

presentes en la reaccion. Existe una condicién de funcionamiento particular en la que el
calor liberado en las reacciones de oxidacion se equilibra con el calor consumido por
las reacciones de reformado, haciendo que la reaccion global sea térmicamente neutra.

Esto se denomina reformado autotérmico (ATR), que es un caso especial de OSR.

Lo que se busca con la adiciéon de agua con aire (u oxigeno) es maximizar la
produccién de hidrégeno y minimizar el contenido de CO, mediante un proceso
exotérmico que genera calor que puede ser utilizado en el proceso (Figura V.1). Si bien
es conocido que en presencia de O en la alimentacién los rendimientos a H> pueden
ser menores que los de ESR, el OSR resulta en principio atractivo por las razones que se

discuten a continuacién.

119



Capitulo Quinto

Reformado autotérmico

Q~0
Oxidacion Reformado
Oxidacién Parcial Oxidativo con vapor Reformado
A A
Total | r \V/ \ con vapor
- / Exotérmico Endotérmico_
J |
Ny, =0 ¢ 1y, = Méximo

Nco = Maximo

Figura V.1 Diferentes condiciones para el reformado de etanol (Rabenstein y Hacker, 2008).

Es conocido que el proceso de reformado oxidativo es llevado a cabo a nivel
industrial en reactores de lecho fijo adiabaticos, a diferencia del proceso de reformado
con vapor donde se emplean reactores multitubulares que requieren de calefaccion.
Esto elimina la necesidad de disponer tubos empacados con catalizador dentro de
hornos, empledndose un solo reactor compacto que conduce a menores costos de

produccion.

En el Laboratorio Nacional de Argonne se ha demostrado que el OSR puede ser apto
para aplicaciones de transporte (Ahmed y Krumpelt, 2001; Danial et al., 2001;). Ahmed
y Krumpelt, (2001) mencionan que al igual que en la oxidacién parcial, las cinéticas de
OSR son rapidas, lo que se traduce en cortos tiempos de puesta en marcha y répida
capacidad de respuesta ante cambios en la exigencia del sistema; sin embargo, la
inercia térmica del proceso juega un papel fundamental sobre la dindmica.
Adicionalmente, la integracion térmica del proceso de OSR, donde eventualmente se
puede prescindir de fuentes externas de calefaccion, permitirfa utilizar materiales

menos sofisticados que en ESR, haciendo a los reactores mas livianos.

Sin embargo, el proceso de OSR también presenta desventajas: la necesidad de
oxigeno en el proceso implica que, si se requiere emplear aire como materia prima, la
corriente de proceso se vera diluida por la presencia de nitrégeno. Si no se quiere diluir
la corriente de productos con nitrégeno, es necesario separar el oxigeno aguas arriba
del reactor para evitar la dilucién; en este caso, la instalacion de plantas separadoras de

Oz del aire puede elevar sensiblemente los costos de inversion.
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El OSR presenta dificultades en el control de la temperatura de reaccién, debido
a la generacién de puntos calientes pronunciados en la zona de entrada. Esto puede
ocasionar dafios en el catalizador y supone exigencias para los materiales del reactor en
la zona de tope, donde se localiza la cdAmara de combustion (Rodriguez et al., 2010;
Winter y Olsson, 2007). Adicionalmente, los perfiles de temperatura generados
dependen de la cantidad de oxigeno alimentado, siendo esta variable clave para la

eficiencia del proceso.

Cuando se busca trabajar en condiciones de ATR, el funcionamiento
autotérmico teérico es dificil de lograr debido a las pérdidas de calor desde el sistema y
a la necesidad de obtener elevados rendimientos a H» a la salida, a pesar de las ventajas
obvias de llevar a cabo una reaccién con una necesidad minima de suministro calérico.
En este sentido, las pérdidas de calor se compensan normalmente mediante excesos de
oxigeno, i.e., relaciones de oxigeno a carbono (O»/C) mas altas que la tedrica.
Generalmente se selecciona la composicion de alimentacién sobre la base de la

cantidad total de carbono alimentado (relacion O,/ C).

Cuando se lleva a cabo el OSR en fase homogénea (sin catalizador), el avance de
la reaccién es muy lento y se alcanzan composiciones de salida muy lejanas a las de

equilibrio; por lo tanto se hace necesario el uso de catalizadores.

Varios de los catalizadores usados para ESR son también selectivos a gas de
sintesis cuando se emplean condiciones de OSR. Como se mencioné en el capitulo II,
los metales del Grupo VIII (Rh, Ru y Pt) y el Ni, utilizados en ESR, son conocidos por
ser también catalizadores activos y selectivos para OSR. Los catalizadores basados en
metales nobles han resultado ser adecuados para las reacciones de reformado de
etanol. Idriss et al., (2008) y Loépez et al., (2012a) han reportado buenos valores de
actividad y selectividad de un catalizador de Pd-Rh/CeO, para el reformado de etanol
con vapor, resultando una opcién atractiva para llevar a cabo el OSR de etanol. Los
rendimientos a hidrégeno suelen ser razonablemente altos en OSR de hidrocarburos y
alcoholes (Ferreira-Aparicio et. al., 2005), tanto utilizando como reactivo aire u oxigeno

puro.

En este capitulo se estudia el reformado oxidativo de etanol (OSR) sobre

catalizadores de Pd-Rh/CeO; depositados sobre monolitos de cordierita. Se obtienen
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datos experimentales a escala laboratorio y se analizan los efectos de algunas variables

operativas clave sobre la distribucién de productos.

V.2 Experimental

Las experiencias se llevaron a cabo en un equipo cinético instalado en el
laboratorio de PLAPIQUI, que incluye la inyeccién de la alimentacion de etanol y agua
en fase liquida (Figuras V.2 y V.3). Una vez inyectada la alimentacion, la corriente se
evapora por medio de resistencias eléctricas y se precalienta hasta una temperatura de
180 °C. A la salida del evaporador se dispone de una valvula que permite alimentar
alternativamente aire para el reformado oxidativo, o N> para el caso de reformado con
vapor. Luego del mezclado la corriente ingresa al reactor monolitico, instalado en un

horno eléctrico con control de temperatura.

- )~ Horno + Reactor
_— N—

== B

Temperatura Z 4l
Condensador tControItde . ‘. | Entrada
emperatura R T
e

Temperatura =21

de pared del : :
reactor C.ontroll ‘.’e
flujo masico

Figura V.2 Equipo utilizado para OSR

El reactor consiste de un tubo de acero inoxidable de 2 cm de diametro interno y 4 cm
de longitud en el cual se situaron dos monolitos cilindricos de cordierita en serie, cada

uno de ellos de 2 cm de diametro, 2 cm de longitud y 400 cpsi (Tabla V.1). Sobre ellos
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se realiz6 la deposicion de CeO; y se impregnaron Rh-Pd como metales activos, segtin
se describe en la seccion II1.1.1 de la presente Tesis. La preparacion del catalizador fue
realizada en la UPC de Barcelona (Idriss et al., 2008). A la salida del reactor, la corriente
circula por un condensador que separa los componentes condensables a temperatura
ambiente. El caudal volumétrico de gases es cuantificado mediante un caudalimetro de
burbuja, y los productos gaseosos son analizados en un cromatégrafo de gases
equipado con columnas Porapak Q y Carboxen 1000 y un detector TCD.

Venteo

Catalizador

A 4

Figura V.3 Esquema del sistema de reaccién para OSR.

Tabla V.1 Especificaciones del monolito

Longitud [cm] 2
Diametro [cm] 2
Ancho de canal [mm] 1
Namero de canales 165
Carga de catalizador [mg] 250

La Tabla V.2 resume las condiciones de operacion estudiadas en los experimentos

de reformado oxidativo de etanol. Manteniendo la presién a 1 bar, se realizaron
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experiencias barriendo un rango de temperaturas, de relaciones vapor/carbono (S5/C)

y de O2/C; esta tltima relacion se regula a través del caudal de aire alimentado.

Aguas abajo de la condensacién de la corriente de salida, se realizaron medidas
cromatograficas junto a la cuantificacion del flujo de salida de los gases no
condensables, los cuales permiten verificar el cierre de los balances de masa, la
evaluacion de la actividad y selectividad para cada experiencia. No se observé salida

de oxigeno en ninguno de los casos.

Tabla V.2 Condiciones experimentales

Temperatura [°C] 502 - 757

Presion [bar] 1

Alimentacion [pliq mgear? min] 0.22 -0.76

Concentracién [molg;op : Mol o] 1:2-1:13 (S/C=1-6.5)

Concentracion [molgop : molo, ] 0-1:1.3 (Oy/C=0-0.65)
V.3. Resultados y discusion

En esta seccion se describen los resultados obtenidos en el OSR de etanol,
barriendo las condiciones descriptas en la Tabla V.2. Se analiza en primer lugar el
efecto de la composiciéon de la alimentacion (relaciones O./C y S/C) y luego el efecto

de la temperatura de reaccién sobre la distribucién de productos.

V.3.1  Efecto de la composicion de la alimentacion

La influencia de la composicién de la alimentacién sobre la performance del
catalizador para la reaccion de OSR se muestra en las Figuras V.4a y b. Para T = 677°C,
presion atmosférica y relaciones S/C = 2, se alimentan diferentes cantidades de O-
puro al sistema. Los porcentuales molares (en base seca) de los productos gaseosos
presentan una variacién suave con respecto a la relaciéon O/ C. Los puntos representan
datos experimentales y se incluyen lineas de tendencia para seguir mas facilmente la
evolucién de los distintos componentes presentes en la fase gas. Las desviaciones

estandar de los datos aqui presentados fueron menores a 3%.
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En la Figura V.4 se puede observar que la fraccion molar (%) de H> decae
continuamente con la relaciéon O»/C, i.e., el valor maximo se observa para O,/ C=0, que
representa el caso de ESR convencional. Se muestra ademds en linea punteada la
fracciéon de H» de equilibrio, que desciende con la relacién O»/C, dado que fracciones
crecientes de etanol son consumidas en la reaccién de combustion. Se observa un
acercamiento de las composiciones medidas a la curva de equilibrio a medida que

crece la relacién O,/ C.

Para estas experiencias se observa la presencia de CH4, CO y CO,, sin presencia
de otros componentes. La composiciéon de CO; presenta al inicio un ligero minimo, y
luego un aumento sensible con la relacion O,/C, debido a la mayor importancia
relativa de las reacciones de combustion respecto de las de reformado. Paralelamente,
el CHy sufre una caida continua con el aumento de O». El CO presenta un ligero
maximo para O»/C = 0.11 (que se corresponde con el minimo de la curva de CO») y

luego decrece monétonamente.

80
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) - -@® - -0 - - - — - - — - - - _ e CH
0 T T T T ) -
0.00 0.25 0.50 0.75

O,/C [mol O, /mol C]

Figura V.4 Fraccion molar (b.s.) en funcién de la relacion O/ C. VEjiq = 0.22 pliiqg mgear! min?, S/C=2,
T=677°C, P =1 bar.

La Figura V.5 reporta el rendimiento a hidrégeno (r]HZ) y el calor total asociado al

sistema (Q) para diferentes mezclas de alimentacién. El calor Q resulta de un balance
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entélpico utilizando para los calculos los datos experimentales de los flujos molares de
entrada y salida del reactor. Se asume aqui implicitamente un comportamiento
isotérmico ideal del reactor controlado por el horno a T = 677 °C. De manera andloga a
lo mostrado en la Figura V.4, el rendimiento a hidrégeno para la relacién S/C=2 sufre
una caida aproximadamente lineal a medida que se alimenta més oxigeno. El maximo

rendimiento para el caso de S/C=2 (I]H2 = 3.6) se presenta para la relacion O,/ C=0,

resultado que corresponde a ESR. A medida que se adiciona oxigeno aumenta el
término J de la reacciéon V.1, consiguiéndose un mejor balance energético a expensas de

la disminucién en Ny, Paralelamente, el calor Q disminuye desde valores positivos

para bajas relaciones O,/ C (preponderancia de los consumos de calor por reformado),
hasta valores negativos, que indican un mayor efecto del calor liberado en las
reacciones de combustién. En aproximadamente O,/C = 0.2 el calor generado en la

combustion se equilibra con el calor consumido en las reacciones endotérmicas.
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Figura V.5 Q y rendimiento a hidrégeno en funcion de la relaciéon O»/C, S/C=1 (0,0), S/C=2 (e, ).
T=677°C, para las mismas condiciones de la Figura V 4.

En la misma Figura V.5 se incorporan resultados correspondientes a una menor

relacion vapor/carbono (S/C=1). Los resultados correspondientes a S/C=1 fueron
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obtenidos por el Dr. Eduardo Lépez en la UPC de Barcelona (Divins et al., 2013), y se
los incluye aqui a efectos comparativos. Es importante destacar que el caudal de etanol
alimentado no se ha mantenido constante en ambos casos; i.e., cuando se disminuye la
relaciéon S/C desde 2 hasta 1, el descenso en el ingreso de agua debe ser compensado
con un aumento del etanol alimentado, de manera de mantener constante el caudal
total de alimentacién. El comportamiento con respecto a la relaciéon O,/C es similar
para ambas relaciones S/C. Los rendimientos a H> son mayores en el caso de S/C=2,
lo cual es esperable considerando la presencia de mayor cantidad de agua disponible
para llevar adelante las reacciones de reformado. Los valores de calor Q para S/C=1
presentan una mayor pendiente que los correspondientes a la relacién S/C=2, como

consecuencia de un mayor caudal de etanol alimentado al reactor.
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Figura V.6 Fraccion molar (b.s.) de los principales gases de salida en funcién de la relacién O,/ C.
VEiiq = 0.22 pliig mgear? min, Qgas=19 ml min1, S/C = 6.5, T = 652 °C, P =1 bar.

La Figura V.6 muestra la composicion molar en base seca vs. la relaciéon O,/C,
para una temperatura de 652 °C y un mayor contenido de agua. La relacién de
alimentacion elegida (S/C = 6.5) representa aproximadamente una solucién acuosa de
bioetanol procedente del fermentador, antes del proceso de purificacion por

destilacion. Como en los resultados mostrados anteriormente, se observa un descenso
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en el rendimiento a H> a medida que se incorpora més oxigeno a la alimentacion, efecto
que va acompafiado de un aumento en el contenido de CO: en los productos. Por
comparacién con la Figura V.4, se aprecia que el aumento en la relacién S/C provoca
un incremento en el contenido de Hs en los productos. (Debe advertirse, ademas, que la
temperatura de reaccion en los resultados de la Figura V.6 es 25 °C menor que en la

Figura V.4).

Aumentar la relacion S/C en principio resulta beneficioso, aunque debe tenerse
en cuenta que, cuando se opere a mayor escala un gran exceso de agua en la
alimentaciéon puede producir una caida en los niveles de temperatura dentro del
reactor, con el consiguiente deterioro en producciéon. Conclusiones analogas pueden
extraerse de la Figura V.7, realizada a la misma relacién de alimentacién (S/C=6.5) y a
mayor temperatura (T=727 °C). En estas condiciones, las curvas de CO y de CHy

muestran méximos para la relaciéon O,/ C= 0.1.
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Figura V.7 Fraccion molar (b.s.) de los principales gases de salida en funcion de la relacién O,/ C.
VEiq = 0.22 pliig mgear! min-, Qgas=19 ml mint, S/C = 6.5, T =727 °C, P =1 bar.
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Las Figuras V.8a y V.8b muestran los balances de C para las experiencias
incluidas en las Figuras V.6 y V.7, respectivamente. Cabe aclarar que sélo se consideran
en el balance el C alimentado como etanol y el presente en las especies carbonosas de la
fase gas a la salida, sin considerar la posible presencia de C en la fase liquida retenida
en el condensador. La linea punteada horizontal representa la cantidad de etanol
alimentada como etanol (0.4 mmol/min). Como se puede observar, existen
desviaciones bajas (menores al 10%) para todo el rango de O./C, lo que confirma la no
presencia de otros componentes como etanol o acetaldehido en la fase liquida o

gaseosa y que la conversion de etanol es completa en todos los casos.
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Figura V.8 Balance de carbono en funcién de la relaciéon O/ C. VEjiq = 0.22 pliiq mgear? min-t,
Vgas=19 ml mint, S/C = 6.5, a) T = 652; b) 727 °C, P = 1 bar.

V.3.2  Efecto de la temperatura de reaccion

En la Figura V.9, se muestra el rendimiento a H» en funciéon de la temperatura
de reaccioén, que fue variada dentro del rango 500 - 750 °C. La composiciéon de la
alimentacién se mantuvo invariante en todas las experiencias, i.e., O./C=0.2 y S/C=2.
Por propositos comparativos, también se incluyen algunas experiencias con mayor

contenido de agua (S/C=6.5).

Para el caso de la relacion S/C = 2, el rendimiento aumenta mondtonamente
con la temperatura. En el rango de bajas temperaturas (T < 600 °C), el aumento del
rendimiento es relativamente modesto. A partir de los 600 °C las reacciones de
reformado comienzan a desarrollarse en mayor extension y a temperaturas de 750 °C el

rendimiento alcanza valores realmente elevados (nm: aprox. = 4) para experiencias de
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reformado oxidativo. Por ultimo, las experiencias correspondientes a S/C=6.5
muestran rendimientos a H, mayores, a las dos temperaturas estudiadas. Este aumento
puede estar originado en un desplazamiento favorable del equilibrio termodindmico,
debido al mayor contenido de agua en la mezcla gaseosa. Sin embargo, como se aclaré
anteriormente, a mayores escalas pueden presentarse limitaciones en cuanto al exceso
de agua alimentado, asociadas al control de la temperatura dentro del reactor. Es decir,
aumentar la relaciéon S/ C tiende a disminuir la temperatura dentro del reactor, aspecto

que a escala laboratorio no se manifiesta, si se acepta la hipétesis de reactor isotérmico.

4 S/IC=6.5 # ,+

2

Ny [molH / molEtOH]
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Figura V.9 Rendimiento a hidrégeno en funcién de la temperatura de proceso.
VEiiq = 0.22 pliig mgear! mint, O,/C=0.2,S/C=2-6.5., P =1 bar.

La influencia de la temperatura de operacion sobre la distribucion de los
principales productos a la salida se observa en la Figura V.10, para las mismas
condiciones operativas de la Figura V.9, incluyéndose sélo los resultados
correspondientes a S/C = 2. En concordancia con los resultados obtenidos para ESR
(capitulo III), el aumento de las temperaturas favorece la produccién de hidrégeno, y
provoca un descenso gradual de CO, y un aumento del CO, consistentes con el

desplazamiento del equilibrio de la reaccién de WGS hacia CO. En este caso el CHy
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presenta un comportamiento de intermediario, y se estaria produciendo por
descomposicion de etanol y consumiendo por reformado con vapor y, eventualmente,
por combustiéon con O.. La curva de CHs muestra un aumento hasta temperaturas
intermedias (T = 627 °C), para luego descender en todo el rango de mayores

temperaturas.

Cabe aclarar que las desviaciones estdndar de todas las medidas realizadas tienen

un promedio de 2%.
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Figura V.10 Fraccion molar (b.s.) en funcién de la temperatura para el reformado oxidativo.
VEiiq = 0.22 pliig mgear! mint O,/C=0.2,S/C=2, P =1 bar.

Sin embargo, los resultados a bajas temperaturas mostrados en las Figuras V.9 y

V. 10 deben ser tomados con cautela, por las razones que siguen.

En la Figura V.11 se muestra, a modo ilustrativo, la presencia cualitativa de otras
especies en fase gas, como etanol, acetaldehido y metanol a bajas temperaturas. Recién
para T= 700 °C estas sefiales desaparecen de la cromatografia. La presencia de estas
especies en la corriente gaseosa indica que la conversion de etanol pudo no haber sido

completa, con presencia de otros componentes en la fase liquida (dentro del
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condensador). Asi, el cromatégrafo estaria detectando la fraccién correspondiente a la
saturacion de la mezcla gaseosa con estos nuevos componentes, a la temperatura y

presion del condensador.
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Figura V.11 Area medida en el cromatégrafo de los subproductos en funcién de la temperatura
(adimensional en referencia a su valor méaximo). VEjiq = 0.22 pliiq mgear? min-, Vaire=19 ml min'1 S/C = 2,
0,/C=0.2,P =1 bar.

Esto se confirma en la Figura V.12, donde se ve claramente que el balance de C
(entre la entrada y la salida en fase gas) esté lejos de satisfacerse a temperaturas bajas
(lo que confirmaria la presencia de otras especies carbonosas en fase liquida y en fase
gas). Debe notarse que a T = 652 °C el balance todavia no cierra, y si cerraba
razonablemente a igual temperatura y una relaciéon S/C mayor, como se mostré en la
Figura V.8a. Esto evidencia un mayor avance de las reacciones de reformado a medida

que aumenta el contenido de agua.

Finalmente, en la Figura V.13 se comparan los rendimientos a hidrégeno en
funcién de la temperatura, para los casos de OSR (O2/C=0.2) y de ESR (O,/C=0), a una
relacién S/C = 2. Nuevamente se confirman los mayores rendimientos en los casos de

reformado no oxidativo, a todas las temperaturas estudiadas.
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Figura V.12 Balance de carbono entre los gases de entrada y salida en funcién de la temperatura.
VEiiq = 0.22 pliig mgear? min, Viaire=19 ml min-1, S/C=2, 0,/C=0.2,P =1 bar.
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Figura V.13 Rendimiento de hidrégeno en funcién de la temperatura de proceso, O2/C =0-0.2,
S/C=2, VEiq = 0.22 pliig mgear? min, Qgas =19 ml min-t, P =1 bar.

V.4, Conclusiones

Del estudio experimental realizado pueden derivarse las siguientes conclusiones:

Se explor6 el efecto de algunas variables operativas clave sobre el
comportamiento del reformado oxidativo de etanol en un reactor monolitico con un
catalizador de Rh-Pd/CeO,. Asi, se analizé la influencia de la composicion de la

alimentacién y la temperatura sobre la distribucion de productos en fase gas.

El catalizador propuesto presenta adecuados niveles de actividad y selectividad
para la generaciéon de H,, operando de manera autotérmica bajo condiciones de

alimentacion no-diluida.

Los tiempos de residencia seleccionados fueron menores que aquellos empleados
en los datos del capitulo III. Esto genero¢ la presencia de intermediarios en algunas de
las experiencias. Estos compuestos pueden causar depodsitos de carbén sobre el

catalizador lo que conduciria a una pérdida de actividad.

La adicién de oxigeno promueve la produccion de CO; y reduce la produccién de
H>, aunque mejora el balance energético. Es importante destacar que esta conclusion
depende fuertemente de la escala considerada. A mayores escalas que la del
laboratorio analizada aqui, aumentar la relacion O/ C lleva a importantes aumentos de
temperatura a la salida. Es decir, trabajando en condiciones cercanas a las adiabaticas,
muy bajas relaciones O,/C llevan a un reactor demasiado apagado, con rendimientos a
H> bajos. Por el contrario, relaciones O,/C muy elevadas, aumentan en demasia la
importancia de las reacciones de combustién, ademas de la temperatura, provocando
de nuevo caidas en la produccién de H>. A mayores escalas, pueden aparecer valores

6ptimos en la relaciéon O,/ C.

En la zona de bajas temperaturas se detect6 una gran cantidad de intermediarios.
Al adicionar agua, i.e. al aumentar la relaciéon S/C a un valor de 6.5, se logré convertir
a todos los intermediarios en Hz, CHs, CO y CO,. A temperaturas superiores a 700 °C,

practicamente no se detectan especies intermediarias.

Los datos experimentales obtenidos en el laboratorio pueden resultar ttiles para

el desarrollo de un modelo cinético del reformado oxidativo de etanol sobre Pd-
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Rh/CeOs. Para este fin, deberd prestarse especial atenciéon a la verificacion de las
condiciones de isotermicidad en el reactor monolitico, y realizarse experiencias

especificas destinadas a la cuantificacién de la/s velocidad/es de combustion.
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ESR sobre catalizador estructurado de hidrotalcitas con Co

VI. ESR SOBRE CATALIZADOR ESTRUCTURADO DE
HIDROTALCITAS CON Co

VI.1. Introduccion

La generacion de hidrégeno a partir de etanol ha demostrado ser una
alternativa para la alimentaciéon de celdas de combustible para la producciéon
distribuida de energia, especialmente para el mercado de aplicaciones portétiles y

moviles (Kolb, 2008; Llorca, 2010).

La busqueda de un catalizador que sea eficiente, activo y estable en las
condiciones més favorables de producciéon de hidrégeno y consumo energético, ha
puesto en marcha la investigacién hacia nuevos materiales activos y soportes. Un
catalizador eficiente debe romper el enlace C-C, manteniendo una baja concentracién
de CO en las condiciones de operacién, para simplificar los procesos posteriores de
purificacién. En los capitulos anteriores se ha trabajado con catalizadores de metales
nobles, los cuales se presentan como una de la opciones mas convenientes para llevar a
cabo la reaccion de reformado de etanol con vapor (Deluga et al., 2004; Frustreri y

Freni, 2007, Idriss et al., 2008)

Los metales nobles mostraron ser estables y tienen buena actividad. Sin
embargo, son costosos y para ser activos requieren de temperaturas relativamente
elevadas. Estas temperaturas son necesarias debido al mecanismo de reaccion, que
involucra la descomposiciéon de etanol en una mezcla de mondxido de carbono,
hidrégeno y metano, siendo este dltimo reformado con vapor de agua (MSR). Este
altimo paso se desarrolla de manera significativa cuando se emplean temperaturas de

operacion elevadas.

Con el fin de llevar a cabo el ESR a temperaturas mas bajas, se requiere un tipo
de catalizador diferente; en particular, un catalizador que no produzca metano como
producto intermedio. Los catalizadores de cobalto cumplen con este requisito, ademas
de ser méas econdmicos. Esto sucede debido a que el mecanismo de reaccién en
principio no produce metano como especie intermedia, (Haga et al., 1997; Dominguez
et al., 2010). Cuando se trabaja con Co a baja temperatura, se favorece el equilibrio de la
reaccion de WGS hacia la produccion de hidrégeno y didéxido de carbono, de esta

manera se maximiza la produccién de hidrégeno y podria reducirse el volumen de los
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reactores aguas abajo del reformador, encargados de la purificacion del hidrégeno. Las
bajas temperaturas también simplifican el disefio de los equipos para la transferencia
de calor hacia el reformador y el tratamiento de las corrientes de proceso (Espinal et al.,

2012a).

La desventaja de los catalizadores a base de Co es la importante desactivacion
que sufren durante el reformado, debido a la formacién y deposiciéon de carbén. Esto
sucede por los cambios del estado de oxidacién del Co. Estudios in-situ han revelado
que las particulas metalicas de Co se forman facilmente bajo condiciones de reaccién y
se desprenden rdpidamente del soporte del catalizador, origindndose nanotubos,
nanofibras y plaquetas de carbén. Esto aumenta la selectividad a CHs y a otros

compuestos hidrocarbonados a expensas de los productos del reformado (H, CO y

COy).

Recientemente, se ha reportado que los catalizadores derivados de hidrotalcitas
de Co/Mg/ Al son activos para el ESR a 550 °C y no acumulan carbén debido a que no
se forma Co metalico (Espinal et al., 2012a). Este resultado resulta interesante ya que
permite disefiar catalizadores que contengan cobalto para ESR sin deposicion de coque
(sin cobalto metalico), mediante la apropiada disposicién de las especies activas de
Co?*. Se ha reportado estabilidad en la operaciéon durante 300 h con un catalizador de
hidrotalcita con Co dopado con K*, empleando cargas elevadas de etanol y bioetanol

(Espinal et al., 2012b).

En el presente capitulo se extiende el estudio del reformado de etanol a
catalizadores de hidrotalcita con Co, operando en un reactor monolitico con el objetivo
de obtener una corriente rica en Ha. Se reportan aqui resultados de la performance del
sistema para diferentes temperaturas y flujos de alimentacién con y sin inertes. El
trabajo se realiz6 en el marco del proyecto de movilidad PRI-AIBAR-2011-1092 entre
PLAPIQUI (UNS-CONICET) y el INTE de la Universidad Politécnica de Catalufia
(UPCQC) titulado "Obtencion de hidrégeno ultra-puro a partir de bioetanol en reactores
de membrana”, financiado por el Ministerio de Ciencia, Tecnologia e Innovacién

Productiva (Argentina) y el Ministerio de Ciencia e Innovacién (Espafia).
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VI.2.  Presentacion del problema

En el marco del proyecto de cooperacion PLAPIQUI-INTE, se propuso llevar a
cabo la reacciéon de ESR para producir H> puro a través de reactores de membrana a
baja temperatura, mediante el uso de catalizadores funcionalizados con Co. Para esto
en el INTE se prepar6 un catalizador de hidrotalcita de Co/Mg/Al de férmula
[Co2MguAlx(OH)16] CO; 4H2O. El catalizador en polvo fue depositado sobre monolitos
de cordierita (400 celdas por pulgada cuadrada) por medio de impregnaciones
consecutivas hasta llegar a una carga del 5% con respecto al soporte. El procedimiento
de preparacion, caracterizacién y pruebas de estabilidad estdn descriptos por Espinal et
al. (2012a, 2012b). Los autores asumen que sobre estos catalizadores a base de Co el
etanol se deshidrogena en una mezcla de H y acetaldehido (Ecuacién VI.1); luego el
acetaldehido reacciona con vapor de agua para producir H> y CO (Ecuacién V1.2), que
participan en la reaccion de WGS (Ecuacion VI.3), o se descompone en CO y CHy

(Ecuacioén V1.4), quien a su vez se reforma con vapor (Ecuacién VI.5):

C,HOH< ,+ ZH,CHO VL1
CH,CHO+ 1,0< H,+2CO VI.2
CO+ 1,0 O,+ 1, VL3
CH,CHO< H,+ 2O V14
CH,+ 10 DO+ H, VL5

Posteriormente, se realizaron en el INTE una serie de experiencias en las cuales
el autor de esta Tesis particip6, durante una estadia en Barcelona durante 2012. La
Tabla VI.1 muestra el tipo de reactor empleado y resume el rango de condiciones
analizado. Detalles adicionales fueron publicados en la Tesis del Dr. Ratl Espinal,

desarrollada en el INTE (Espinal, 2013).

En una de las configuraciones analizadas, se realizaron experiencias con los
monolitos dispuestos en serie con la membrana, bloqueando la salida de la misma. De
esta manera se alcanza un comportamiento de reaccién sin separacion ni influencia de

la membrana (reactor monolitico convencional).

En la Figura VI.1 se muestran los resultados del rendimiento a Hz en funcién de

la presién, para diferentes temperaturas, con la membrana bloqueada. Se muestra un
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subconjunto del total de datos obtenido, para rangos de presiéon de 1 a 14 bar y de
temperatura entre 500 y 600 °C. Como se observa, el rendimiento decae con la presiéon
para todas las temperaturas analizadas, con una caida mdas pronunciada para las
menores temperaturas. Este comportamiento puede deberse al efecto desfavorable de

la presién sobre el equilibrio quimico en las reacciones de reformado.

Tabla VI.1Especificaciones del reactor y condiciones analizadas en INTE-UPC (Espinal et

al., 2013)

Reactor
Tipo de reactor Membrana.
Catalizador Hidrotalcita con Co depositados en 9
monolitos de cordierita de 2 cm de longitud.
Membrana Pd-Ag sobre acero inoxidable
Longitud 23 cm
Diametro 2.2cm
Condiciones de operacion
Alimentacién Etanol + Agua sin inertes
0.02 - 0.23 pul mgear! mint
S/C 1.8-3.0
Temperatura 400 - 600 °C
Presion 1 -18 bar
Membrana Experiencias con membrana y con membrana

bloqueada (reactor convencional)
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Figura VI.1 Rendimiento a hidrégeno en funcién de la presién para diferentes temperaturas.
(Reactor UPC). VEj;q =0.23 pl mgcar! mint, S/C =3.
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La influencia de la temperatura se puede observar mas claramente en la Figura
V1.2, donde se muestran los mismos datos experimentales en funciéon de la
temperatura, para diferentes presiones. Para presiones elevadas, e.g., P = 8, 10, 12 bar,

1y, aumenta con la temperatura, siguiendo un comportamiento tipico de procesos de

reformado con vapor. Cuando se trabaja a menores presiones, en cambio, se observa

un comportamiento no monétono: existe un tramo donde el 1, aumenta y luego
2

desciende para mayores temperaturas, descenso que es mds pronunciado en el caso de
P=1 bar. Este fenémeno es realmente particular para un producto de reaccién y podria
estar indicando un comportamiento tipico de intermediario: generacién/consumo. El
consumo de Hz podria en principio atribuirse a la metanacion, i.e., la reversa de la
reaccion VL5 (Espinal et al., 2014). Esto parece estar en linea con lo observado para el
CH, en las mismas condiciones. Obsérvese, por ejemplo, la curva para P=1 bar en la
Figura V1.3, donde el CH, presenta un minimo para T = 540 °C, valor de temperatura

donde el H; alcanza su méaximo (Figura VI.2).

4.5

500 520 540 560 580 600

Temperatura [ C]

Figura VI.2 Rendimiento a hidrégeno en funcién de la temperatura para diferentes presiones. Mismas
condiciones de la Figura VL.1.
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Un analisis mas detallado de estos resultados cae fuera del alcance de la

presente Tesis y puede ser encontrado en una Tesis Doctoral reciente (Espinal, 2013).

Sin embargo, dado el comportamiento no mondétono observado en 1, se
2

decidi6 proseguir los estudios en PLAPIQUI, por lo que se trasladaron a Bahia Blanca
algunos de los monolitos preparados en INTE para llevar a cabo experimentos

complementarios a bajas P, tratando de explicar el fenémeno encontrado.
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Figura V1.3 Rendimiento a metano en funcién de la temperatura para diferentes presiones. Mismas
condiciones de la Figura VIL.1.

VI1.3.  Experimental

Con el objetivo de reproducir y explicar el comportamiento observado a bajas
presiones en las Figuras V1.1, VI.2 y VL3, se llevaron a cabo experiencias de ESR en el

laboratorio de PLAPIQUI, utilizando un equipo similar al descripto en el Capitulo V.

El esquema del dispositivo utilizado se observa en la Figura VI.4. Se evapora

una mezcla liquida de etanol y agua, la cual se mezcla con una corriente de nitrégeno
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y se dirige al reactor, instalado dentro de un horno eléctrico para mantener condiciones
isotérmicas. El reactor es de acero inoxidable de 4 cm de longitud y 2 cm de didmetro
interno donde se colocaron dos monolitos de cordierita impregnados con la
hidrotalcita de Co y dispuestos en serie. Para esto los monolitos se cortaron en piezas
cilindricas de 2 cm de longitud y 2 cm de didmetro. La cantidad total de hidrotalcita
depositada en los dos monolitos es de 270 mg. A la salida del reactor, la corriente de
productos se envia a un condensador que separa la corriente gaseosa a temperatura
ambiente. Los productos de la corriente gaseosa se analizaron por cromatografia de
gases. El flujo volumétrico de la corriente de gases se midi6 con un caudalimetro de

burbuja.

Venteo

I
FIC - @ _®

T Catalizador (<] GC
Etanol

Ag;ua I |

1 ©

> o

Figura V1.4 Esquema del sistema de reaccioén para ESR.

Tabla V1.2 Especificaciones del reactor y condiciones analizadas en PLAPIQUI

Reactor
Catalizador Hidrotalcita con Co depositados en 2
monolitos de cordierita de 2 cm de longitud.
Longitud 4 cm
Diametro 2 cm
Condiciones de operacion
Alimentacion Etanol + Agua con inertes
0.02 - 0.74pl mgear! min
S/C 3.0
Temperatura 300 - 700 °C
Presion 1 bar
Flujo de inerte 1 - 10 ml min! de nitrégeno
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Las condiciones de operacion seleccionadas en estas experiencias, asi como las
especificaciones del reactor utilizado en PLAPIQUI se resumen en la Tabla VI.2. Las
especies detectadas por el cromatégrafo fueron principalmente Hy, CO,, CO y CHa. En
algunas experiencias a baja temperatura se presentaron ademaés picos de acetaldehido

y etanol.

Los experimentos realizados se clasifican en 5 grupos de experiencias,

enumerados en la Tabla VI.3.

Tabla VI.3 Grupos de experiencias, Reactor de PLAPIQUI*

G Alimentacion Temperatura Flujo de Nitrogeno
[thig Mgear? Min] [°C] [m] min]
1 0.23 300 - 700 10
2 0.1 480 - 600 10
3 0.14 400 - 600 1
4 0.06 - 0.62 520 1
5 0.06 - 0.74 600 1

*Todas las experiencias se realizarona P=1bary S/C =3

VI4. Resultados y discusién

Se decidi6 en primer lugar ajustar la misma velocidad espacial que la utilizada
en el equipo del INTE (Tabla VI.1), i.e., emplear el mismo caudal de alimentacién por
masa de catalizador. Esta corriente posteriormente se mezcla con 10 ml min? de
nitrégeno. Esto configuré el Grupo 1 de experiencias detallado en la Tabla VI.3. Debe
aclararse aqui que el rango de temperaturas barrido (300-700 °C) es considerablemente

mas amplio que el explorado en el INTE.

Los rendimientos de los principales productos del ESR en funcién de la
temperatura se observan en la Figura VI.5. En este conjunto de experiencias, el ascenso

de 1y, € mono6tono dentro de todo el rango de temperaturas analizado. Por su parte,

el CH4 presenta un maximo y en particular, en el rango analizado en el INTE (500 -
600°C), un descenso monétono. Por lo tanto, el fenémeno observado en la Figuras VI.2
y VL.3 no pudo ser confirmado. La distribucién de los productos con la temperatura se

podria analizar en tres partes; la primera en la zona de bajas temperaturas, donde
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existe un aumento en los rendimientos de todas las especies. Este incremento vendria
dado por el avance de las reacciones VI.1- V1.4, donde se deshidrogena el etanol, se
reforma el acetaldehido, y se convierte el CO en CO; por medio de la reaccién de WGS.
Sin embargo, a menores temperaturas (300 - 400 °C), fue detectado acetaldehido y
etanol en la corriente gaseosa, por lo cual estos datos se deben interpretar
cuidadosamente debido a conversiéon incompleta del etanol a bajas temperaturas. En la
zona de temperaturas intermedias el rendimiento a CH4 presenta, como se adelanto, un
maximo a T= 500 °C. A su vez, el CO pasa por un valor méximo y luego decrece a un
valor minimo, caso comun de la evolucién de la reaccion de WGS (Francesconi et al.,
2007). Finalmente, en la zona de altas temperaturas, el rendimiento a CO se
incrementa, por reformado de CH; y eventualmente por la reversa de WGS. El CO,,
por dltimo, crece en forma continua hasta T=500 °C y permanece aproximadamente en

los mismos valores para mayores temperaturas.
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Figura VL5 Rendimiento de productos en funcion de la temperatura. VEjiq = 0.23 ul mgea! min-,
Vne =10 ml min?, S/C =3, P =1 bar (Grupo 1, TablaV13).

Se decidi6 en segunda instancia adoptar igual tiempo de residencia que el
empleado en las experiencias de INTE. Para ello se ajust6 el caudal de alimentacion en

un nuevo valor, constituyendo el Grupo de experiencias namero 2 de la Tabla VI.3. El

147



Capitulo Sexto

caudal resulté menor al del Grupo 1, dado que la carga de catalizador en los monolitos
usados de PLAPIQUI diferia de la empleada en INTE. Se considera el mismo flujo de
N2 que en las experiencias del Grupo 1, por lo que resulta una mezcla de alimentacién

mas diluida con inertes, para la misma cantidad de catalizador.

La Figura VI.6 presenta los rendimientos de los diferentes productos en un
rango de temperaturas menor al anterior, pero que incluye el rango analizado en INTE

(500 - 600 °C). Nuevamente se observa que el Ny, €S creciente en el rango de

temperaturas analizado y los productos presentan una tendencia similar a los
experimentos del Grupo 1. En la corriente de salida no se detecté presencia de

productos intermedios, tales como acetaldehido, etano, etileno, o etanol.
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Figura VI.6 Rendimiento de productos en funcion de la temperatura. VEjiq = 0.10 ul mgea! min-,
V2 =10 ml min?, S/C =3, P =1 bar. (Grupo 2, TablaV1.3).

Al no haberse confirmado las tendencias de las Figuras V1.2 y VI3, se plante6
un nuevo conjunto de experimentos disminuyendo el flujo de N> alimentado, ante la
sospecha de que la dilucién pudiera estar interfiriendo (dado que en UPC no se

empleaba Nz). Estas nuevas condiciones (Grupo 3 de Tabla VI.3) mantienen igual
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tiempo de residencia entre ambos laboratorios, reduciendo el N> al minimo (1 ml min-)
y compensando con reactivos (etanol + H>O). Por cuestiones operativas no se eliminé
totalmente la corriente de Na. La Figura V1.7 muestra nuevamente que el H» crece en
forma monétona, incluso de manera mas pronunciada que en la Figura VI.6. La mayor
alimentacién de etanol con respecto a los experimentos del Grupo 2 conduce a una
mayor produccién de H, dado que ambos rendimientos son similares El rendimiento a
CHs muestra ahora un maximo dentro del rango de temperaturas analizado, a

diferencia del descenso continuo observado en las experiencias del Grupo 2.

Posteriormente, se analizé la influencia del tiempo de residencia sobre los
rendimientos; para ello se vari6 el caudal total de reactivos alimentado, manteniendo la
masa de catalizador constante. Se realizaron experiencias a dos temperaturas diferentes
dentro del rango examinado en el INTE; estos experimentos se corresponden con los

Grupos 4 (T=520 °C) y 5 (T=600 °C) de la Tabla VI.3.
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Figura V1.7 Rendimientos de productos en funcién de la temperatura. VEjiq = 0.14 pl mgc.c! min?t,
VN2 =1mlmin?t, S/C =3, P =1 bar. (Grupo 3, TablaV1.3).

La Figura V1.8 muestra los rendimientos a hidrégeno y metano para T = 520 °C,
en funcién de la velocidad espacial, variando el caudal total de liquido alimentado. Se

observa un tramo de crecimiento del rendimiento a hidrégeno a medida que
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disminuye el tiempo de residencia (aumento del caudal total). Este comportamiento no
monotono es andlogo al observado en la Figura VI.2 con respecto a la temperatura, i.e,
el H> tendria el comportamiento caracteristico de un intermediario de reaccién. El
aumento del CHy hacia la izquierda de la Figura V1.8, asociado a la disminucién del H»,
parece sostener la idea de que la metanacion estaria consumiendo parte del H»

generado a medida que aumenta el tiempo de residencia
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Figura VI.8 Rendimientos de la distribucién de productos en funcion de la alimentacién. T = 520 °C,
Vne=1mlmin?, S/C=3, P=1bar. (Grupo 4, TablaVL3).

Cuando se decidi6 repetir el experimento de variaciéon de caudales a mayor
temperatura (T = 600 °C), se obtuvo sin embargo un comportamiento erratico para las
experiencias del Grupo 5 de la Tabla VI.3. En efecto, en la Figura VL9 se ve que el

rendimiento a H» tiene tramos de ascenso y de descenso.

Para explicar este comportamiento, se realiza un balance de C para las
experiencias del Grupo 5. Esto se muestra en la Figura V110 y se confirma que, para
estas condiciones, se detecta mds carbono en la fase gas a la salida que el carbono
alimentado como etanol, para todo el rango de caudales Esto podria deberse a una
gasificacion de carbén depositado previamente sobre el catalizador monolitico. Esta

suposicion se confirmo alimentando vapor de agua puro al reactor, a la temperatura de
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reaccion, midiéndose cromatograficamente tanto CO como CO: en los gases de salida
Finalmente, se decidi6 detener la experimentacion, abrir el reactor y por inspecciéon

visual se constat6 la presencia de carbén en el monolito.
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Figura V1.9 Rendimientos de la distribucién de productos en funcion de la alimentacién. T = 600 °C,
Vne=1mlmin?, S/C=3, P=1bar. (Grupo 5, TablaVL3).
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Figura VI.10 Balance de carbono entrada-salida, para experimentos del Grupo 5 de la Tabla VI.3.
T=600°C, Vne =1 mlmin?1,S/C=3,P =1 bar.
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VI.5. Conclusiones

Del estudio experimental realizado tanto en INTE como en PLAPIQUI pueden

derivarse las siguientes conclusiones:

Se han llevado a cabo experiencias de ESR a temperaturas moderadas sobre un
catalizador de cobalto/hidrotalcita en un reactor monolitico, barriendo un conjunto de
condiciones operativas. El comportamiento no monétono de los rendimientos con
respecto a la temperatura de reaccién, hallado en INTE a bajas presiones, no pudo ser

confirmado en experimentos ulteriores realizados en PLAPIQUI a 1 bar.

Sin embargo, en experiencias donde se varié el tiempo de residencia, se
detectaron méximos en las curvas de rendimiento a H> que parecen confirmar que el
H> en ciertas condiciones puede ser consumido por reacciones de metanacion, y que

habria tiempos de residencia 6ptimos que maximicen la produccion (Figura VI.8).

En los experimentos realizados en PLAPIQUI, se detecté presencia de carbén

sobre el catalizador.

El comportamiento del rendimiento a H> para ESR sobre hidrotalcitas
funcionalizadas con Co es en principio complejo, y los experimentos realizados hasta el
momento no permiten extraer una conclusién definitiva. Se requerird por lo tanto
continuar con el estudio experimental para confirmar las tendencias no mondtonas
observadas en los rendimientos y explicar con mayor claridad el mecanismo de

reaccion predominante.
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VII. CONCLUSIONES

VII.1. Conclusiones Generales

En esta Tesis se presenta un estudio sobre el reformado de etanol con vapor
(ESR) en reactores cataliticos para la produccion de hidrégeno. Los resultados

obtenidos permiten arribar a las siguientes conclusiones generales:

En una primera etapa, se obtuvo una expresion cinética tipo ley de la potencia
para ESR usando un catalizador de Rh-Pd/CeQO.. Se utilizaron para ello los datos
experimentales obtenidos en el laboratorio de INTE - UPC para un catalizador
monolitico, barriendo un importante rango de condiciones de temperatura, presion,
caudal y relacion S/C. A través de un procedimiento de ajuste por regresion no lineal,
se obtuvieron los parametros cinéticos de las expresiones de velocidad para las cuatro
reacciones propuestas. El modelo cinético obtenido permite predecir adecuadamente la
distribucién de productos para diferentes condiciones de alimentacién, temperatura, y
presion. El catalizador monolitico impregnado con Rh-Pd/CeO, muestra ser una via
tecnolégicamente atractiva para la generacién de una corriente rica en hidrégeno, a

partir del reformado de etanol con vapor.

Utilizando la cinética obtenida, se modelé el proceso de ESR en estado
estacionario, para un micro-reactor de canales paralelos calefaccionado a co-corriente
con gases de combustiéon provenientes de una cadmara externa. Se estudiaron los
principales fenémenos que controlan el proceso. De este anélisis surge que, en las
condiciones operativas ensayadas la conversion de etanol, el rendimiento a hidrégeno
y los niveles de metano residual estan directamente controlados por el suministro de
calor. Sin embargo la produccién de hidrégeno no sélo estd determinada por la carga
térmica total sino también por la distribucién axial del flujo caldrico a través de la
pared, aunque con menor influencia. Las simulaciones realizadas permitieron
comprobar un fuerte efecto de la presién de operacion sobre los rendimientos a H». Si
bien las mayores presiones desfavorecen el equilibrio quimico, provocan sensibles
aumentos en las velocidades de reaccién, el tiempo de residencia y el calor transferido.
Estos aumentos tienen un efecto considerable sobre el rendimiento a H». Esto aumenta
notablemente la capacidad del micro-reactor, intensificando el proceso. Respecto de la
influencia del ancho de canal (b), se verifica que un incremento en las dimensiones de

los canales afecta negativamente la producciéon de H» para las condiciones analizadas.
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Esta variable afecta notoriamente el area de transferencia de calor y los coeficientes de

transporte, determinando los flujos caléricos a ser suministrados al proceso.

Con el objetivo de evaluar el comportamiento del reformado oxidativo de
etanol (OSR) en el catalizador monolitico de Rh-Pd/CeO,, se exploraron las principales
variables operativas del proceso. El catalizador propuesto presenta adecuados niveles
de actividad y selectividad para la generacién de H», operando de manera autotérmica
con alimentaciones no diluidas. . Los tiempos de residencia seleccionados fueron
menores que aquellos correspondientes a los datos del capitulo III. Esto generé la
presencia de intermediarios en algunas de las experiencias, que puedan dar lugar a
depositos de carbon sobre el catalizador, lo que conduciria a una pérdida de actividad.
La adicién de oxigeno promueve la produccién de CO; y reduce la produccion de
hidrégeno, aunque mejora el balance energético. Al aumentar la relacion S/C, se logré

convertir a todos los intermediarios en Hz, CHs, CO y COa.

Por dltimo, se realizaron experiencias de ESR a temperaturas moderadas sobre
un catalizador de cobalto/hidrotalcita en un reactor monolitico. Se analiz6 un
conjunto de condiciones operativas, a fin de confirmar y explicar el comportamiento no
mondtono de los rendimientos con respecto a la temperatura de reaccion, hallado en el
INTE de UPC a bajas presiones. Las tendencias con respecto a la temperatura no
pudieron ser confirmadas en los experimentos realizados en PLAPIQUI a 1 bar. Sin
embargo, en experiencias posteriores se detectaron méaximos en las curvas de
rendimiento a H> que parecen confirmar que este producto en ciertas condiciones
puede ser consumido por reacciones de metanacién, y que existirfan tiempos de
residencia 6ptimos. En los experimentos realizados en PLAPIQUI, se detect6 presencia
de carbén sobre el catalizador. El comportamiento del rendimiento a H> para ESR sobre
hidrotalcitas funcionalizadas con Co es en principio complejo, y los experimentos
realizados hasta el momento no permiten extraer una conclusién definitiva sobre el

mecanismo de reaccién.

Finalmente, se concluye que las corrientes de entrada en el reformado con
vapor y el reformado oxidativo requieren de suficiente energia para permitir el avance
de las reacciones, ya sea por medio del precalentamiento de las corrientes o por la

adicion de oxigeno, con tal de proporcionar el calor necesario para llevar adelante el
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reformado con buenos rendimientos. El calentamiento del proceso por medio de
fuentes externas es factible, siempre y cuando se asegure una transferencia de calor
apropiada a la corriente de proceso. Los disefios autotérmicos reducen sensiblemente la
necesidad de aportes externos de calor al proceso, pero pueden aparecer dificultades

para controlar adecuadamente la temperatura de reaccion.

VII.2. Trabajos Futuros

Los resultados alcanzados en esta Tesis permiten formular algunos posibles

trabajos futuros:

Los estudios de simulacion del micro-reformador de canales paralelos (Capitulo
IV) deberian continuarse por medio de modelos mateméticos més detallados, que
contabilicen las resistencias al transporte en la interfase gas-sélido y el fenémeno de

conduccién axial de calor a través de la pared metélica.

Los datos experimentales obtenidos en el Capitulo V pueden resultar ttiles en
el desarrollo de un modelo cinético para el reformado oxidativo de etanol sobre Pd-
Rh/CeO,. Las experiencias realizadas deberian ser ampliadas considerablemente,
prestando especial atencion a la verificacion de las condiciones de isotermicidad en el
reactor de laboratorio. Ademds, deberian planificarse experiencias especificas
destinadas a la cuantificacion de la/s velocidad/es de combustién, que en general son

mucho mas rapidas que las de reformado

Los experimentos de ESR sobre Co en hidrotalcitas (Capitulo VI) deberian
extenderse a un rango de condiciones operativas mas amplio, de manera de determinar
con mayor claridad el efecto de la temperatura, la presiéon y el tiempo de residencia
sobre la producciéon de H» y sobre la velocidad de deposiciéon de carbén. Se requerira
por lo tanto continuar con el estudio experimental para confirmar las tendencias no
monoétonas observadas en los rendimientos y explicar con mayor claridad el
mecanismo de reacciéon predominante. Confirmadas condiciones de estabilidad del
catalizador de Co, deberia proponerse un disefio experimental destinado a la obtenciéon

de un modelo cinético.
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Apéndice

A. APENDICE: PROPIEDADES TERMODINAMICAS Y
PARAMETROS FiSICO-QUIMICOS

En este Apéndice se presentan las expresiones utilizadas para el calculo de las
propiedades fisico-quimicas necesarias para la simulaciéon del reactor de canales
paralelos en el que se lleva a cabo la reacciéon de reformado de etanol con vapor
(Capitulo IV). Para la simulacién de los modelos matematicos planteados a lo largo de
la tesis se requiere el calculo de estas propiedades, las cuales deben actualizarse para
cada posicion axial del reactor ya que la temperatura y la composicion de la mezcla

cambian punto a punto.

A.l. Capacidades calorificas y calores de reaccién

A.1.1  Capacidades calorificas

La capacidad calorifica de cada componente (Cpj) en la mezcla gaseosa, en

funcién de la temperatura se calcula de la siguiente forma:
Cp,=R(A, +B,, T+C,, T +D, T° +E, T') Al
Los coeficientes Acp, Bep, Ccp, Dcp v Ecp dependen del gas considerado (ver

Tabla A.1) y las unidades de Cpj derivan de las unidades elegidas para la constante

universal de los gases (R).

Tabla A.1 Valores de los coeficientes Acp, Bcp, Ccp, Dcp ¥ Ecp para el cilculo de las

capacidades calorificas de los componentes presentes (Poling et al., 2001).

Componente j Acy 103 Bey 105 Cep 108 D¢y 101 E¢y
CHsOH 4.396 0.628 5.546 -7.024 2.685
CcO 3.912 -3.913 1.182 -1.302 0.515
CO; 3.259 1.356 1.502 -2.374 1.056
Ho 2.883 3.681 -0.772 0.692 -0.213
N» 3.539 -0.261 0.007 0.157 -0.099
HO 4.395 -4.186 1.405 -1.564 0.632
CH4 4.568 -8.975 3.631 -3.407 1.091
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La capacidad calorifica de la mezcla gaseosa (Cp) se computa como el promedio
molar de las capacidades calorificas de los componentes individuales (Smith y Van

Ness, 2004).
Cp = Z 4 Cp] A2
j

A.12 Calores de reaccion

El calor de reaccién (AH) en funcién de la temperatura se calcula a partir de la

forma general que sigue:

AB AC AD AE
AH:AH°+R{(AACp)T+—( ZCP)T2+( ) 13, (D) 1. (AFc) TS} A3

La constante AH? (ver Tabla A.2) se obtiene al evaluar la Ecuacién A.3 a una
temperatura dada, comtinmente 298.15 K, para la cual el valor de AH se encuentra
tabulado. El simbolo A indica la diferencia entre los coeficientes Acp, Bep, Ccp, Dep ¥ Ecp
(Tabla A.1) de los productos y reactivos de la reacciéon, afectados por los
correspondientes coeficientes estequiométricos. Para la constante universal de los gases

R se adopta el valor en las siguientes unidades (R = 8.314 k] kmol? K-).

Tabla A.2 Valor de la constante AH? (Smith y Van Ness, 2004).

Reaccion AHO [Kk] kmol]
C,H,OH—->CO+CH, +H, 49900
CO+H,0<CO, +H, -41170
CH, +H,0< CO+3H, 205800
CH, +2H,0 < CO, +4H, 164630
A2 Coeficientes de transferencia de calor

Los coeficientes de transferencia de calor convectivos en cada canal (h y hc) se
obtuvieron a partir de la expresiéon de Nusselt para reactores estructurados de canales

cuadrados propuesta por Cybulski y Moulijn (2006):
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hd,
2

Nu =

b 0.45
=2.978 (1+ 0.095 Re Pr Ej A4

Donde b es el ancho del canal, L la longitud del canal y dn el didmetro
hidrdulico (dn=b). El célculo de la conductividad térmica A de la mezcla gaseosa se
detalla en la seccion A.4. y los nimeros de Reynolds (Re) y Prandtl (Pr) se definen

segun las Ecuaciones A.5y A.6, respectivamente.

Re = 2U0 A5
o
Cpp
Pr=—"= :
r N A.6

Las expresiones empleadas para determinar la capacidad calorifica (Cp), la
viscosidad (p) y la densidad (p) de la mezcla gaseosa se detallan en las Secciones A.2.,
A5.y A6, respectivamente. La velocidad lineal de la mezcla gaseosa (u) se calcula a

partir del caudal molar (Fm) mediante la Ecuacion A.7:

A7

Donde el peso molecular de la mezcla gaseosa (PM) se computa como el
promedio molar de los pesos moleculares de los componentes individuales (PM;) y A

es el area transversal al flujo.

A.3. Conductividad térmica del gas

La conductividad térmica de cada componente de la mezcla gaseosa (};), en
funcién de la temperatura, se calcula para todos los componentes mediante la Ecuacion

AS8.
N =A +B, T+C, T*+D, T’ A.8

donde los coeficientes A;, B;, C, y D, dependen del gas considerado (ver Tabla A.3).
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Tabla A.3 Valores de los coeficientes A;, B;, C, y D, para el calculo de las conductividades

térmicas A; [W m K-'] de los componentes presentes (Reid et al., 1987).

Componente j A,y B;, (@Y D,

CHsOH -7.797 104 4167 10> 1.214 107 -5.184 1011
CcO 5.067 104 9.12510° -3.524 108 8.199 10-12
CO» -7.125 103 8.01510° 5.477 109 -1.053 101
H, 8.099 103 6.689 104 -4.158 107 1.562 10-10
N> 3.919 104 9.816 10 -5.067 10-8 1.504 10-1t
HO 7.341 103 -1.013 105 1.801 107 -9.100 10-1
CH, -1.869 103 8.727 105 1.179 107 -3.614 10-1t

*Los valores de las constantes AL, BA, CA y DA para el acetaldehido, junto con la ecuacién del calculo de Aj fueron

obtenidas del programa SPECS.

La evaluaciéon de la conductividad térmica de la mezcla gaseosa (1) se realiza
considerando el aporte de todos los componentes presentes mediante la siguiente
relacién empirica (Perry, 1973).

Zyj}‘jPMl'l/3

N A9
ZY]-PM?“
j

Donde PM,; representa el peso molecular del componente j.

A4. Viscosidad del gas

La viscosidad de cada componente (u;) de la mezcla gaseosa se calcula por medio de

la siguiente ecuacién (Reid et al., 1987):

w7 A0
. =26.6910 T—T
}'1] QO_Z
El didmetro de esfera o depende del gas considerado (ver Tabla A.5) y Q (“collision
integral”) se determina, para cada componente, mediante la ecuacién empirica A.11

propuesta por Neufeld et al. (1972), la cual es aplicable a 0.3 < (kT /&) < 100.
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-0.14874
Q= 1.16145F<—B T} + 0.52487exp{— 0.77320k—B T} +2.16178exp {— 2.43787ﬁ T} A1l
€ € €

c c c

La energia caracteristica & también depende del gas considerado (ver Tabla

A5).

Tabla A.4 Valores de los parametros (ec/ks),o, T, P.y n requeridos para el calculo

de la viscosidad de los componentes presentes pi (Pa s) (Reid et al., 1987).

Componente j ec/ ks* [K] c, nm
CHsOH 362.6 45.3
CcO 91.7 36.9
CO, 195.2 39.41
H> 59.7 28.27
N2 71.4 37.98
H>O 809.1 26.41
CH4 148.6 37.58

*kp=1.38 10-2 ] K- (constante de Boltzmann).

La evaluacion de la viscosidad de la mezcla gaseosa () se realiza considerando
el aporte de todos los componentes presentes mediante la ecuacion (A.17) propuesta

por Wilke (1950).

Y P

5
p =
k=1 ZSZ PM, A12
2\ PM,

A.5. Densidad del gas

La densidad del gas se calcula a partir de la ley de los gases ideales (A.13).

_PPM

_prrM A13
P=RT

Donde P representa la presion total del gas y las unidades de p derivan de la

eleccion de la constante universal de los gases R.
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a = area de flujo m? y area de intercambio calérico por unidad de volumen, definida en el
Capitulo IV, m?/m?3

Acp = coeficiente para el calculo de la capacidad calorifica Cp;.

Ar = Area transversal al flujo del micro-reactor en estudio, m2.

A, = coeficiente para el calculo de la conductividad térmica 4;.

b = ancho de canal, m.

Bey = coeficiente para el calculo de la capacidad calorifica Cp;.

B, = coeficiente para el calculo de la conductividad térmica 4;.

Bo = ndmero de Bodenstein.

Cp. = capacidad calorifica de la corriente calefactora o de combustion, J/(mol K).

Cop = coeficiente para el calculo de la capacidad calorifica Cp;.

Cp,j = capacidad calorifica del componente j en la corriente de proceso, J/(mol K).

C,, = capacidad calorifica del componente j en los gases calefactores o de combustion,
J/ (mol K).

G = capacidad calorifica de la mezcla gaseosa del lado proceso, J/(mol K).

C, = coeficiente para el calculo de la conductividad térmica 4;.

dy = diametro hidraulico, m.

D¢, = coeficiente para el calculo de la capacidad calorifica Cp;.

D¢y = dispersion axial de masa, m?/s

D, = coeficiente para el calculo de la conductividad térmica 4;.

£ = espesor de la pared, pm.

Ecy = coeficiente para el calculo de la capacidad calorifica Cp;.

Ea; = energia de activacién de la reaccién i, J/mol.

EtOH = etanol
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AH

4h

Koy
L

N
N
NC

Nu

0,/C

P

P

PM

PM,;

Pr

q
Q

= constante de Faraday, a=A s/(mol)
= flujo volumétrico del componente j en la corriente de proceso, Nm3/h, mol/s.

= flujo volumétrico del componente j en el gas calefactor , Nm3/h, mol/s.

= flujo volumétrico de entrada total del lado proceso, Nm3/h, mol/s..
= flujo volumétrico de salida total del lado proceso, Nm3/h, mol/s..

= flujo volumétrico de entrada total del lado calefactor, Nm3/h, mol/s..
= flujo volumétrico de salida total del lado calefactor o combustién, Nm3/h.

= coeficiente de transferencia de calor del lado proceso, W/ (m2K).
= coeficiente de transferencia de calor del lado calefactor, W/(m?2K).
= calor de la reaccion, entalpia, kJ/mol.

= entalpia estdndar de reaccién , kJ/mol.

= intensidad de corriente, A.

= conductividad térmica de la pared metélica, W/ (m K).

= constante cinética de la reaccién i, mol/(mg min barv).

= constante cinética pre exponencial de la reaccién i, mol/(mg min bar®).
= constante de Boltzmann, Apéndice.

= constante de equilibrio de la reaccién i, barn.

= longitud del reactor, monolito o canal, m.

= caudal molar, mol/s

= namero total de componentes.

= namero de canales.

= ndmero de Nusselt.

= relacién oxigeno-carbono.

= presio6n total, bar. Potencia, kW

= presion parcial del componente j, bar.

= peso molecular promedio de la mezcla gaseosa, kg/kmol.

= peso molecular del componente j, kg/kmol.

= ndmero de Prandtl.

= flujo local de calor, kW/m.

= Calor total transferido, W. Calor entalpico de las corrientes W
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fi = velocidad de la reaccién i en la corriente de proceso, mol/ (mge.c min).
R = constante universal de los gases, ] /mol K.

Re = ndmero de Reynolds.

Ro = relacién entre el volumen de catalizador y el volumen del reactor, cm3.;/cm?;.
S/C  =relacién vapor-carbono.

T = temperatura de la corriente de proceso del reactor, °C.

u = coeficiente global de transferencia de calor, W/(m? K).

u = velocidad lineal, m/s.

Vv = flujo de gas, ml/min.

VEi; = velocidad espacial o alimentacion liquida pliq/ (mMgcat min).

wc = espesor de washcoat, pm.

Xrion = conversion de etanol, %.

i = fracciéon molar del componente i, mol;/ molotaes.

z = coordenada axial del reactor, m.

Letras Griegas

o = didmetro de esfera, nm.
o = coeficiente estequiométrico de la reaccién OSR.
A = indica la diferencia entre los coeficientes Acp, Bcy, Ccp y Dcp de los productos y

reactivos de cada reaccién, afectados por los correspondientes coeficientes
estequiométricos, para el clculo de 4H.

[ = funcién objetivo de la rutina de Marquardt.

4 = coeficiente estequiométrico

2 = rendimiento a hidrégeno (mol H,/mol C;HsOH).

ncas = rendimiento a metano (mol CH4/mol C;HsOH).

A = conductividad térmica del gas, W/ (m K).

A = conductividad térmica del componente j, W/(m K).

& = energia caracteristica para el calculo de Q mediante la ecuacién (A.15).
ol = densidad del gas, kg/m3.

Yo = densidad del componente j, kg/m?.

08 = densidad del catalizador j, kgcat/ M3reactor.

169



Nomenclatura

Q = parametro para el cdlculo de g, “collision integral”.
U = viscosidad de la mezcla gaseosa, Pa s.

L = viscosidad del componente j, Pa s.

T = tiempo especial, s

Sub y Super-indices

H = corriente calefactora o de combustion.

EtOH = etanol.

eq = equilibrio.

H = hidraulico

i = namero de reaccién o componente i.
j = componente j.

k = componente k.

L = salida del micro-reactor.

T = transversal.

z = coordenada axial.

0 = entrada del micro-reactor.
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