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1. INTRODUCCION
1.1. ANTECEDENTES

La aparicion del fendmeno denominado cambio climético de aceptacion cientifica y social, ha
provocado la necesidad de desarrollar un nuevo modelo energético diferente al actual, que se
caracteriza por la combustion de combustibles de origen fésil (petrdleo, gas natural, carbon y
biomasa), causantes de gases de efecto invernadero, principalmente, diéxido de carbono (en
motores de explosion, se generan 44 gramos de CO,, por cada 12 gramos de carbono
contenidos en el carburante). Son éstos los gases responsables del calentamiento global que
sufre nuestro planeta.

La creciente demanda energética mundial, se ve cubierta en méas de un 87% por combustibles
fosiles como el petroleo, el gas natural, o incluso el carbon. El informe de la Union Europea
“World Energy Technology Outlood — WETO H,”, predice una velocidad promedio de
crecimiento del 2,5% anual de la energia primaria, para los afilos comprendidos entre 2000-
2050 (European Commission, EUR 22038, 2007).

Sin embargo, los combustibles fosiles, no constituyen fuentes de energia renovable, emiten
gases de efecto invernadero y otros contaminantes. A su vez, son limitados, lo que supone una
extraccion de mayor dificultad con el paso del tiempo. Esto hace que su precio aumente, dada
la marcada dependencia sobre los combustibles fosiles de los paises industrializados y de
crecimiento emergente.

El fendmeno cambio climético, no resulta sostenible a medio y largo plazo, por lo que es
necesario preparar una transicion controlada hacia una nueva forma de produccion y consumo
energeético que sea limpia, segura y fiable.

Una de las alternativas, es el uso de hidrégeno como fuente de energia y su transformacion en
electricidad, por medio de las llamadas pilas de combustible. Esta nueva alternativa, esta
insertada dentro de la llamada economia del hidrégeno y en las técnicas emergentes de
captura y secuestro del dioxido de carbono. El hidrdgeno, se presenta como un vector limpio
una vez producido.

1.1.1. Hidrégeno

1.1.1.1. El hidrégeno, una nueva fuente de energia

El hidrégeno, se considera el elemento mas abundante del universo, un 92% de la masa total,
y a su vez, el mas ligero de los elementos de la tabla periddica. En estado aislado, se
encuentra en forma molecular, mientras que en la naturaleza, se halla combinado con otros
elementos.

El hidrogeno, no se considera una fuente de energia primaria, dado que no se encuentra libre
en la naturaleza. Debe producirse a partir de energias primarias. En la actualidad, el 95% del
hidrogeno, se obtiene a partir de combustibles fosiles. En este contexto, puede definirse la
economia del hidrogeno como un modelo econdmico energético alternativo al uso de
combustibles fdsiles, en el cual, la energia para su uso basico en los medios de transporte se
almacena como hidrégeno.



El hidrégeno, es el vector energético que mas atencion estd acaparando en este sentido,
aunque solo puede considerarse limpio si la energia necesaria para su produccion proviene de
fuentes de energia limpias. En este caso, al darse la combustion con oxigeno, Unicamente
produce agua. Comparando el hidrégeno con otros combustibles, éste posee el nivel de
igniciobn mas elevado, es decir, tiene mayor facilidad para entrar en combustion que el
oxigeno.

Su uso es principalmente en refinerias, aunque también se utiliza en la industria alimenticia,
en la sintesis del amoniaco, en la obtencion del peroxido de hidrogeno, e incluso en la
industria farmacéutica, quimica fina y la electronica. Ademéas, en combinacion con el
monoxido de carbono (CO), mas conocido como gas de sintesis, usado en la industria
quimica, petroquimica, siderurgica, e incluso en la industria del vidrio.

El uso de hidrégeno puede ser ventajoso dada su alta densidad energética en base masica, es
decir, se observa que tiene un alto contenido energético por unidad de peso, respecto a otros
combustibles, por ejemplo, 1 kilogramo de hidrdgeno equivale a 2,78 kilogramos de gasolina
0 3,14 kilogramos de gas natural. A su vez, presenta una gran disponibilidad, pudiéndose
producir a partir de varias materias primas.

Por otro lado, el hecho de que el hidrdgeno no se encuentre libre en la naturaleza puede ser
una gran desventaja, ya que debe consumirse energia para obtenerlo. A diferencia de su alta
densidad energética en base masica, presenta baja densidad energética en base volumétrica, es
decir, al ser un gas muy ligero, su contenido energético por unidad de volumen es inferior, por
ejemplo, 1 litro de hidrégeno, equivale a 0,268 litros de gasolina o 0,3 litros de gas natural
(Asociacién Espafiola del Hidrdgeno), lo que supone un transporte y almacenamiento costoso
y de dificil implementacion. A su vez, su obtencidn a partir de otras materias primas, supone
un gasto energético.

1.1.1.2. Produccion industrial de hidrégeno

Respecto a la produccion mundial del hidrégeno, es necesario destacar que el 95% del
hidrégeno es de produccion “cautiva”, es decir, consumido en el mismo sitio de su produccion
y es destinado a la automocion o el transporte y parcialmente a la generacion de electricidad.
Existen diferentes fuentes de obtencion de hidrdgeno, sin embargo, tal y como se muestra en
la Figura 1, hoy en dia las mas comunes son el petrdleo y el gas natural.

4%

m Carbon
Petréleo

® Gas Natural

m Electrdlisis

Figura 1. Produccion mundial del hidrégeno.



La produccion de hidrogeno elemental, requiere métodos de reduccion quimica que son
energéticamente caros. De hecho, en todos ellos se consume maés energia que la obtenida
posteriormente al ocurrir la oxidacion del hidrégeno.

La produccion de hidrogeno, se puede llevar a cabo a partir del reformado con vapor de agua
(Steam Reforming, SR) de gas natural o destilados ligeros a muy alta temperatura, de la
descomposicion catalitica de metano (Catalytic decomposition of methane, DMC), de la
gasificacion del carbon (Coal Gasification, CG), de la oxidacién parcial de hidrocarburos
(Partial Oxidation, POX), del reformado autotérmico de hidrocarburos (Autothermal
Reforming, ATR), del proceso hierro-vapor y de la electrdlisis del agua. Ademas existen otros
procesos avanzados de produccion como son la electrolisis de vapor de alta temperatura (High
Temperature Electrolysis, HTE), la gasificacion y el cambio electroquimico, la gasificacion
del carbono combinada con electrodlisis a alta temperatura (Coal Gasification combined with
High Temperature Electrolysis, CG-HTE), el craqueo térmico de gas natural (Thermal
Cracking of natural Gas, DCG) y el craqueo térmico de carbon.

En la actualidad el método méas barato y tecnolégicamente desplegado para la produccion de
hidrogeno a escala industrial, se lleva a cabo mediante reformado con vapor de agua (Steam
Reforming, SR) de gas natural a altas temperaturas. En este proceso, eliminar el dioxido de
carbono generado, supone el consumo del 40% de la energia del proceso y el encarecimiento
del hidrégeno producido.

Por este motivo, en los dltimos afios, se han desarrollado notablemente las tecnologias
basadas en las pilas de combustible, donde se transforma de forma eficiente la energia
quimica almacenada en el enlace H-H de la molécula, en energia eléctrica y vapor de agua
(Carrete y cols., 2001).

Las pilas de combustible, requieren como alimentacién una corriente rica en hidrégeno. Las
mas comunes son la pila de combustible de membrana de intercambio de protones (Proton
Exchange Membrane Fuel Cell, PEMFC) y la pila de combustible de éxido sélido (Solid
Oxide Fuel Cell, SOFC).

Desafortunadamente, la falta de hidrégeno puro facilmente disponible y almacenable, requiere
que éste tenga que ser obtenido a partir del reformado de combustibles, como se ha
mencionado anteriormente, que abarcan desde hidrocarburos ligeros, hasta queroseno o jet
fuel, pasando por alcoholes, éteres, gasolina o (bio) diesel (Holladay y cols., 2009).

1.2. TECNOLOGIAS DE REFORMADO DE METANO

En la actualidad, las fuentes de obtencién de combustibles fosiles mas empleadas son el
petréleo, el gas natural y el metanol. Pero aquellas que acaparan el mayor interés son
principalmente el gas natural y el metanol. En el caso del gas natural, el metano constituye su
componente principal y parece ser una de las abundantes reservas hasta el momento
existentes. EI metanol, por su facilidad de almacenamiento, es también muy solicitado, sin
embargo, presenta una mayor toxicidad que los hidrocarburos liquidos presentes en la
gasolina o diesel.

Considerando lo anterior, una alternativa 0ptima para la produccion de hidrégeno es el gas
natural, la fuente fosil de mayor abundancia y constituido en su gran mayoria por metano
(>90%), cuyas ventajas son su facil disponibilidad, transporte y almacenamiento frente a otras
reservas fosiles.



La conversién de metano a hidrégeno es una transformacion complicada, ya que el metano es
extremadamente poco reactivo. Sin embargo, entre los hidrocarburos, el metano es el
compuesto con mayor relacion H/C (H/C = 4) sustancialmente superior a la de n-heptano
(H/C = 2,3), y mucho mayor que la de una gran estructura de aromaticos policiclicos como el
coroneno (H/C =0,5).

El metano es una molécula muy estable, con una energia de enlace C-H de 439 kJ mol™, por
lo que es resistente a muchos reactivos. Este hecho, puede ser debido a la hibridacién de
orbitales moleculares tipo sp® del carbono, que confieren una elevada fortaleza a los enlaces
C-H. Sin embargo, el metano puede ser activado con relativa facilidad por metales de
transicion y metales nobles. Estas fases favorecen la conversion del metano a gas de sintesis,
es decir, a mondxido de carbono e hidrégeno (Navarro y cols., 2007).

En la actualidad, la obtencion de hidrégeno, se lleva a cabo por tres estrategias cataliticas
esenciales: reformado con vapor de agua (Steam Reforming, SR), oxidacion parcial (Partial
Oxidation, POX) y reformado autotérmico (Autothermal Reforming, ATR). Todas ellas, se
basan en la oxidacion del hidrocarburo para producir corrientes ricas en hidrégeno con
diferentes proporciones de H, y CO (gas de sintesis), de acuerdo con el esquema mostrado en
la Figura 2. Recientemente, se ha encontrado una nueva estrategia catalitica para la obtencion
de hidrégeno conocida como reformado seco (Dry Reforming, Dry-CO5).
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Figura 2. Estrategias cataliticas para la obtencion de gas de sintesis a partir de metano.
1.2.1. Reformado con vapor de agua (Steam Reforming, SR)

El reformado con vapor de agua del metano, ha sido durante muchas décadas el método mas
utilizado industrialmente para la produccion de hidrégeno. EI metano u otros hidrocarburos
reaccionan con vapor de agua para dar monoxido de carbono e hidrogeno (gas de sintesis)
sobre la superficie de un catalizador.

En este proceso, se llevan a cabo dos reacciones. La reaccion principal, en la que el metano
reacciona con vapor de agua para la obtencion de gas de sintesis, y la reaccion secundaria, en
la que el monoxido de carbono, reacciona con vapor de agua, para la obtencion de hidrogeno
adicional respecto a la reaccion principal y dioxido de carbono. El hidrocarburo se mezcla con
vapor de agua a temperaturas elevadas, del orden de 700 °C y 990 °C y se hace pasar a traves
de un catalizador.



CH, +H,0¢>CO+3H, = AHje =206 k] mol™ 1)

CO+H,06CO, +H, = AHy =-415 k] mol™ @)

La Ecuacidn (1), se corresponde con la reaccion de reformado de metano, reaccion altamente
endotérmica, por lo que la produccion de hidrogeno estard favorecida a altas temperaturas de
reaccion, bajas presiones y altas relaciones agua/carbono en la mezcla alimentada. La
reaccion de reformado de metano es considerada la inversa de la reaccion de metanacion
(reaccion exotérmica).

La Ecuacion (2), se considera una forma adicional de obtener hidrogeno mediante la reaccion
de desplazamiento del mondxido de carbono con vapor de agua a una temperatura mas baja.
Esta reaccién, no tiene por qué darse exclusivamente en el proceso de reformado. La
transformacion de mondxido de carbono en presencia de vapor de agua se conoce como
reaccion Water Gas Shift (WGS), es un proceso exotérmico. Esta reaccion, se puede usar en
distintos procesos para incrementar la relacion H,/CO.

El reformado con vapor de agua, genera corrientes con alto contenido en hidrégeno, pero es
una estrategia que requiere una entrada externa considerable de energia ya que se trata de un
proceso endotérmico, como se ha comentado anteriormente. Aproximadamente, un 22% del
poder calorifico del combustible a reformar es empleado en el proceso. A su vez, la cinética
del proceso es lenta, requiriéndose tamafios de reactor superiores para la misma alimentacion.
Por otra parte, es necesaria la introduccién de agua al sistema, lo que afiade un coste extra y
una complejidad adicional al sistema (Navarro y cols., 2007).

Generalmente, el tamafio de los reactores empleados en el reformado con vapor, es grande
(tubos de unos 10-20 cm de didmetro y varios metros de largo). En el caso de la industria
petroquimica, es el método més utilizado para la produccién de hidrogeno con un rendimiento
del 70-90%. EIl inconveniente de este reformado, es que los catalizadores se envenenan con
gran facilidad, por lo que suele ser necesaria una previa desulfuracion.

1.2.2. Oxidacién parcial (Partial Oxidation, POX)

La oxidacion parcial, se considera una alternativa atractiva al reformado con vapor de agua
para producir hidrogeno y mondéxido de carbono. Se basa en la combustion incompleta del
hidrocarburo con oxigeno.

CH, +%o2 <>CO+2H, = AHgy =—36 kJ mol™ ©)

La oxidacion parcial, Ecuacion (3), presenta ventajas respecto al reformado con vapor. En
primer lugar, utiliza aire en vez de vapor de agua. En ocasiones, cuando el hidrégeno que se
requiere debe ser muy puro, suele emplearse oxigeno, en lugar de aire, obteniéndose una
menor cantidad de subproductos. La temperatura de operacion a la que se trabaja, es del orden
de 600 °C. La reaccion es exotérmica, con lo que no se requiere aporte de energia externa
durante el proceso.

En este caso, la cantidad de hidrogeno producida es menor respecto al reformado con vapor
de agua (la relacion molar estequiométrica H,/CO de la reaccion de oxidacion parcial es 2
mientras que la del reformado con vapor de agua es 3). Este proceso, tiene como atractivo



adicional que presenta una cinética de reaccion répida, lo que minimiza el tamafio del
reformador. Por otro lado, la integracién térmica del proceso global es limitada ya que la
conversion es exotérmica (Navarro y cols., 2007).

En relacion a la disminucion del coste, debido a la construccion de instalaciones mas simples,
y el ahorro energético, debido al caracter exotérmico de la reaccion, la oxidacion parcial,
supone una alternativa atractiva economicamente. Sin embargo, su relevancia ha descendido
en los dltimos afios, ya que presenta muchos problemas en cuanto a la desactivacion de
catalizadores. En el presente informe, se investigara entorno a este problema.

1.2.3. Reformado autotérmico (Autothermal Reforming, ATR)

El reformado autotérmico es una combinacion del reformado con vapor de agua (SR) y la
oxidacion parcial (POX).

CH, +%H20+%O2 <—>CO+2H2 = AHjgg ~0 kJ mol™ 4)

En el reformado autotérmico, Ecuacion (4), el metano reacciona con vapor de agua y aire
(oxigeno) para producir un gas rico en hidrégeno. Las reacciones de reformado con vapor de
agua y de oxidacion parcial tienen lugar de forma conjunta. En este caso, dado el caracter
endotérmico de la reaccion del reformado con vapor y el exotérmico de la oxidacion parcial,
con una correcta alimentacion de entrada (metano, aire y vapor), el calor de reaccién de la
oxidacién parcial, es suficiente para cubrir las necesidades calorificas del reformado con
vapor.

Los reformadores autotérmicos suelen operar en un intervalo de temperaturas que oscila entre
800 y 1300 °C. En comparacion con los reformadores con vapor de agua, la ventaja de operar
a tan elevadas temperaturas, favorece que los sulfuros del hidrocarburo no sean tan venenosos
para el catalizador, ademas de la reduccidon en el coste de funcionamiento y operacion ya que
No es necesario un aporte energético.

Los inconvenientes principales que presenta este método estan asociados con el tamarfio de
todo el equipo en conjunto. Para llevar a cabo el proceso es imprescindible un sistema de
recuperacion de calor, con un equipo muy grande y costoso. Por otra parte, es dificil vaporizar
la alimentacién cuando se precisan hidrocarburos pesados y resulta complicado asegurar un
paso uniforme de la alimentacion a través del lecho catalitico.

1.2.4. Reformado en seco (Dry Reforming, Dry-CO5)

La reaccion del reformado en seco, se basa en la reaccion de dos gases de efecto invernadero,
que dan como resultado un producto de gas de sintesis de gran interés:

CH, +CO, <>2CO+2H, => AH}g, =247 kJ mol™ (5)

Ciertas desventajas limitan su aplicacion extendida a nivel mundial. La baja relacién
H,/CO =1 del reformado seco respecto al resto de reformados, lo coloca en una opcién
secundaria a la hora de seleccionar reformados para la produccién principal de hidrogeno. En
este caso en particular, dada la necesidad de producir grandes cantidades de hidrégeno, este
proceso no es aconsejable. Su uso suele ser principal a la hora de producir corrientes ricas en
gas de sintesis.



Por otro lado, es una reaccion endotérmica que se da a temperaturas superiores a 1000 °C. Por
ello, necesita grandes aportes de calor, superiores incluso a los del reformado con vapor
convencional.

H, +CO, <>CO+H,0 = AH;., =41 k] mol™ (6)

A su vez, la reaccion del reformado seco, estd acompafiada de la reaccion inversa del
desplazamiento del agua, Ecuacién (6), por lo que la cantidad de hidrégeno generada es aln
menor. Generalmente se suele emplear combinado con otros reformados.

1.3. CATALIZADORES PARA EL REFORMADO

Los catalizadores para el reformado pueden considerarse el elemento més critico del
tratamiento de los combustibles. Las propiedades cataliticas principales que debe cumplir un
catalizador para su uso a escala industrial son: una alta actividad y selectividad para el
combustible procesado, una alta estabilidad y resistencia al envenenamiento y sinterizacion
mientras esté sujeto a variaciones de caudal, presién y temperatura. A continuacién, se hace
una breve descripcion de cada propiedad catalitica.

Actividad catalitica

La actividad catalitica es la velocidad con la cual se induce a la reaccion a seguir hacia el
equilibrio quimico. Puede definirse como la propiedad de aumentar la velocidad de la
reaccion con respecto a la manifestada sin catalizador, en las mismas condiciones de
temperatura, presion y concentracion. Un aumento de la temperatura puede acortar la vida del
catalizador o incrementar reacciones indeseables.

Selectividad

La selectividad se conoce como la propiedad que permite modificar solamente la velocidad de
una determinada reaccion, no afectando al resto de reacciones, es decir, es una medida de la
extension a la cual el catalizador acelera una reaccion especifica para formar uno o mas
productos deseados. Varia usualmente con la presion, temperatura, composicion de los
reactantes, extension de la conversion y naturaleza del catalizador, y por lo cual se debe
hablar de la selectividad de una reaccion catalizada bajo condiciones especificas.

Estabilidad

Se conoce como estabilidad a la pérdida de actividad en unas determinadas condiciones de
reaccion debido a la disminucion del nimero de centros activos disponibles (fendmenos de
desactivacion), es decir, es la capacidad que presenta un catalizador para mantener sus
propiedades, en especial, la actividad y selectividad durante un tiempo de uso suficiente para
aplicarlo industrialmente. En general, el catalizador pierde eficacia con el tiempo debido a
cambios fisicos o quimicos ocurridos durante la reaccion. La estabilidad puede expresarse
también como el tiempo de vida util del catalizador. Un buen catalizador debe mantenerse
inalterable por un largo tiempo de funcionamiento.

En general, los catalizadores sélidos, suelen estar conformados por tres componentes; la fase
activa, el soporte y el promotor, presente solo en determinadas ocasiones. En el presente
informe se comprobara que agregando un promotor textural (MgO) al catalizador (NiAl;O,),
aumentara la vida de éste, optimizando sus propiedades cataliticas. Para su aplicacion a escala



industrial, deben conseguirse elevadas conversiones del hidrocarburo, en este caso metano, a
altas velocidades espaciales, asi como altas selectividades hacia hidrogeno y monoxido de
carbono (gas de sintesis).

1.3.1. Catalizadores metalicos

El metano es considerado una de las moléculas organicas mas estables, debido a que la
disociacion térmica del mismo, requiere temperaturas superiores a 1000 °C. Los catalizadores
son quizés el elemento mas critico del tratamiento de los combustibles. Dentro de los
catalizadores metalicos, para este tipo de procesos, los mas importantes son los catalizadores
de metales nobles y los catalizadores de niquel.

1.3.1.1. Catalizadores de metales nobles

En general, los catalizadores basados en metales nobles son més activos para las reacciones de
oxidacion parcial, que los basados en niquel, pero son entre 100 y 150 veces mas caros. York
y cols. (2003) estudiaron las reacciones de reformado con vapor de metano y demostraron que
la actividad de los diferentes metales nobles soportados seguian el siguiente orden:
Ru~Rh>Ni>Ir>Pd~Pt>>Co~Fe.

El rutenio es el mas caro de los metales nobles y es més estable que el niquel ya que no forma
especies carbonilos cuando trabaja en condiciones de alta presion de vapor. Pero ain siendo
mAas costoso, se estan realizando numerosos estudios debido a sus propiedades cataliticas.

Los catalizadores de platino soportados sobre Oxidos de ceria y O0xidos de circonia, son
también una buena opcion. Muestran una mayor estabilidad y actividad que los soportados
sobre alimina. La ventaja del empleo de Oxido de ceria como soporte se ha atribuido a su
reducibilidad. EI oxigeno proveniente del 6xido de ceria reacciona con las especies de
carbono absorbidas sobre el metal noble mientras que el 6xido de ceria reducido parcialmente
se re-oxida con el gas de reaccion (Pantu y Gavalas, 2002).

1.3.1.2. Catalizadores de niquel

Existen numerosos estudios desde antes de la década de los 90, que desarrollan catalizadores
especificos para diferentes procesos de reformado. A escala comercial estos catalizadores
estdn basados en niquel soportados sobre materiales ceramicos que ofrecen una buena
actividad y selectividad a bajo coste.

Para optimizar las caracteristicas de este tipo de catalizadores se le pueden incluir en su
formulacién distintos promotores texturales y/o quimicos. Algunos generales son el aluminato
de calcio, que actia como aglomerante proporcionando resistencia mecanica a los pellets, el
oxido de potasio (K;0), que actia como inhibidor de la formacion de coque, o incluso el
Oxido de magnesio (MgO), que reduce la acidez y aumenta la resistencia de los catalizadores.

Varios estudios sobre catalizadores de niquel-alimina soportados, demuestran que la
formacion de aluminato de niquel, NiAl,Oy4, tiene un efecto importante en el catalizador final,
ya que facilita la dispersion de las especies de niquel en la superficie.

El aluminato de niquel o espinela de niquel es un oxido ternario cuya formula quimica general
es AB,O,4, donde A representa un cation de metal divalente que normalmente ocupa una
posicion tetraédrica y B representa cationes trivalentes de metales, que normalmente ocupan
los sitios octaédricos de una red cubica. La celda unidad de la espinela NiAl,O,4 se considera



una célula huésped capaz de contener un gran nimero de cationes divalentes y trivalentes en
solucion solida. Ademas, son de gran interés debido a su combinacion de propiedades
deseables tales como alta resistencia mecénica, alta estabilidad térmica, baja temperatura de
sinterizacion, baja acidez superficial y alta capacidad de difusion de cationes.

Por lo tanto, se utilizan como material cerdmico de alta temperatura, revestimiento optico o
matriz huésped. La superficie especifica suele estar comprendida entre 10 y 100 m*g?,
considerada una alta superficie especifica.

Desde hace unos afios, los catalizadores comerciales, se han vuelto més resistentes a la
desactivacion debido a que son desarrollados por la estabilizacion del soporte de niquel. La
espinela de niquel cada vez se utiliza con mayor frecuencia, ya que ademas de favorecer una
mayor dispersion de las particulas de niquel como se ha comentado antes, son compuestos
estables con alta resistencia a los &cidos y alcalis, con puntos de fusion elevados.

Por otro lado, los catalizadores de niquel o de aluminato de niquel también presentan interés
debido a la versatilidad de su composicién. Dependiendo del método de preparacion utilizado,
se pueden obtener particulas bimetalicas con estructuras diferentes. En el caso de los
catalizadores de niquel soportados sobre y-alimina, preparados a partir del método de
impregnacién secuencial dan atomos segregados de metales en la superficie de las particulas
bimetalicas. Por otro lado, los catalizadores preparados mediante el método de co-
impregnacion dan como resultado una estructura bien mezclada.

A su vez, la preparacién de catalizadores de espinela de niquel con estequiometria no
estequiométrica pueden conducir a la formacion de NiO, oxido de niquel, que despues de la
reduccion, pueden formar un niquel estable apoyado en una estructura espinela parcialmente
invertida (Kim y cols., 2011).

York y cols. (2003) estudiaron la oxidacion parcial con catalizadores de niquel y encontraron
3 regiones dentro del lecho catalitico: NiAl,O, y NiO/Al, O3, ambas activas para la
combustion completa de metano a CO, y H,0, y particulas de niquel metalico soportadas, que
son altamente activas para este tipo de reaccion.

Generalmente, los soportes de mayor acidez, la alumina en su gran mayoria, reducen la
actividad del catalizador. Este descenso del rendimiento catalitico es debido a la complejidad
de la reduccion de niquel en soportes acidos obteniéndose un catalizador con menor
proporcion de niquel metélico activo. Por tanto, la utilizacion de catalizadores metalicos
repercute en la formacion de compuestos de mejores y mas variadas propiedades, lo que
incrementa su valor comercial.

1.4. FENOMENOS DE DESACTIVACION

A la hora de llevar a cabo una reaccion en un proceso de catalisis, algunos de los
componentes de la mezcla de hidrocarburos de la alimentacion, pueden causar un efecto
perjudicial tanto en el catalizador como en la velocidad de reaccion. Por ejemplo, los
compuestos aromaticos presentes en el diesel, disminuyen la velocidad de reaccion de las
parafinas ya que los aromaticos se absorben fuertemente en los sitios activos de los metales.
Asimismo, los arométicos presentes en hidrocarburos liquidos pueden contribuir
significativamente a la formacion de depdsitos carbonosos, en comparacién con las parafinas
y cicloparafinas. A medida que aumenta la temperatura de reaccion, estos compuestos, pueden
provocar una sinterizacion excesiva del catalizador o la vaporizacion del metal activo, dando
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lugar a una rapida desactivacion. En algunos casos, no se puede afiadir agua junto a la
alimentacion, aun asi, podria reducir la formacion indeseable de coque. El azufre, estd
presente en la mayoria de los combustibles, y es considerado un veneno para estos procesos
cataliticos que utilizan metales como catalizadores. Todo ello, da lugar a la desactivacion de
los catalizadores (Spivey y cols., 2011).

En general, en el disefio y operacion de los reactores, se asume que la actividad del
catalizador permanece constante toda su vida, es decir, la concentracién total de los centros
activos accesibles a la reaccion, no cambia con el tiempo. Sin embargo, desafortunadamente
esto no suele ser lo habitual en las reacciones cataliticas. La desactivacion de los catalizadores
supone la pérdida de actividad de un catalizador, lo cual no interesa debido a que la vida del
catalizador es una propiedad importante que debe ser tenida en cuenta, ya que puede llegar a
controlar la economia de los procesos industriales.

Es éste uno de los problemas mas insidiosos de la catélisis, es decir, la perdida de actividad
catalitica que tiene lugar a medida que se efectla la reaccion sobre el catalizador. Esta pérdida
de actividad, puede suceder de dos distintas maneras muy comunes al utilizar catalizadores de
niquel.

1.4.1. Desactivacién por coque

En la industria quimica es el coque la causa fundamental de desactivacion de los
catalizadores. El coque es formado por depdsitos carbonosos que se adsorben fuertemente en
la superficie del catalizador, blogueando parte de los centros activos del mismo. El término
coque incluye todos los materiales carbonosos que quedan adsorbidos. Generalmente, se
genera a partir de reacciones de craqueo.

El coque cubre parte de la superficie del catalizador y causa una reduccion en la actividad del
catalizador, que se refleja en una pérdida de la conversion del producto o productos deseados.
Se forma a partir de los reactivos y los productos de la reaccion, por rotura de los mismos y
posterior condensacidn para formar compuestos carbonosos.

La coquizacion, puede reducirse operando a presiones elevadas, con corrientes ricas en
hidrégeno. Pero una vez depositado sobre el catalizador y desactivado éste, puede regenerarse
eliminando el carbono por combustion.

Figura 3. Diagrama de desactivacion por coquizacion.

En la Figura 3, se muestra la desactivacion del catalizador debido a la deposicién del coque en
los centros activos. El coque, tapa dichos centros, haciéndolos inaccesibles para la actividad
catalitica.

C,=b-t" ()
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A medida que transcurre la reaccion, la deposicién de coque va en aumento. La cantidad de
coque en la superficie tras un tiempo t, obedece a la Ecuaciéon (7), donde Cc es la
concentracion de carbono en la superficie, b es el pardmetro de ensuciamiento, funcion de la
velocidad de alimentacion y t" es el tiempo en funcién de la velocidad de alimentacion.

1.4.2. Desactivacion por sinterizacion

La exposicion prolongada de catalizadores a gases de reaccién, da lugar a la evolucion de su
estructura, es decir, reduccion de la superficie especifica, estrechamiento o cierre de los poros,
modificacion de la composicion superficial o de la fase activa. Dicha evolucion es mas rapida
a medida que aumenta la temperatura. Todo ello, se traduce en un descenso de actividad del
catalizador.

En catalizadores con centros activos metalicos se produce también el fendmeno de
sinterizacion, debido al crecimiento o aglomeracion de los cristales metalicos durante la
reaccion. ElI aumento del tamafio de los cristales metalicos provoca una reduccion de la
superficie metalica accesible y por tanto un descenso en la superficie metélica y el nimero de
centros activos. La sinterizacion se ve favorecida cuando la mezcla reaccionante es oxidante o
contiene vapor de agua y es mayor cuanto mayor sea la temperatura.

S
n= ®)
1+k, -t

Generalmente la sinterizacion suele medirse como variacion de la superficie activa del
catalizador Sy, a partir de la Ecuacion (8), o en su forma linealizada:

B L T 9)

En la sinterizacion, se pierde actividad debido a la perdida de superficie por migracion
atomica y aglomeracion de sitios pequefios de metal depositados en la superficie para formar
un sitio més grande en el que los &tomos interiores no estan accesibles para la reaccion, como
se muestra en la Figura 4. La sinterizacion suele ser insignificante a temperaturas por debajo
del 40% de la temperatura de fusion del solido.

t=t
Figura 4. Desactivacion por sinterizacion: aglomeracion de sitios de metal depositado.

La desactivacion de los catalizadores por sinterizacion se da debido a la sinterizacion del
soporte, de la fase activa o incluso de los dos a la vez. La estabilidad térmica del soporte
depende del catalizador empleado, por lo que es importante su seleccion.
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2. OBJETIVO

La obtencion de corrientes ricas en hidrogeno constituye un reto de alto interés industrial, ya
que se caracteriza por ser la alimentacién de los sistemas de produccion energética mas
prometedores a medio y largo plazo, las pilas de combustible. El avance en la implementacion
industrial de estos dispositivos depende de las fuentes de hidrégeno facilmente disponibles y
almacenables. El gas natural es un recurso abundante constituido fundamentalmente por
metano que transformandolo quimicamente, puede satisfacer las necesidades.

En el presente trabajo se ha centrado la atencién en la oxidacion parcial catalitica del metano
como una alternativa de procesado eficaz y econdmica con respecto al convencional
reformado con vapor de agua obteniendo una relacién H,/CO razonable, interesante también
en el proceso Fischer-Tropsch, es decir, en la produccion de hidrocarburos liquidos a partir de
gas de sintesis, 0 en la industria petroquimica.

Dicha tecnologia ofrece numerosas ventajas con respecto al reformado convencional con
vapor de agua. Se trata de una reaccidn exotérmica que permite reducir los costes energéticos
asociados. La viabilidad del proceso requiere el disefio de un catalizador activo a temperaturas
moderadas (700 °C), selectivo hacia la formacion de hidrogeno y estable durante periodos de
operacion relativamente prolongados.

Los catalizadores comerciales para el proceso estan constituidos generalmente por metales
nobles (platino y rodio), pero su alto coste y limitada disponibilidad han impulsado la
blusqueda de otras alternativas con prestaciones comparables, pero mas asequibles
econémicamente. Los resultados mas prometedores corresponden a los catalizadores de
niquel soportados sobre alimina. EI comportamiento de estos materiales, que pueden ser
sintetizados tanto en forma masica como soportada, esta condicionado fundamentalmente por
el tamafio de cristalito metélico (dispersion metéalica) y por la acidez superficial, caracteristica
que controla la posible formacidn de residuos carbonosos.

En este trabajo se propone la sintesis de catalizadores de niquel utilizando como precursor la
espinela de niquel (NiAl,O,4) sintetizada por el método de co-precipitacion. La reduccion a
alta temperatura de este tipo de precursores proporciona catalizadores Ni/Al,O; de
caracteristicas diferentes a los catalizadores Ni/Al,O3 preparados por métodos de preparacion
convencionales (por ejemplo, sintetizados por impregnacion humeda a partir de una sal de
niquel depositada sobre alimina comercial).

Con objeto de minimizar el impacto de la formacién de residuos carbonosos, el interés se ha
centrado en el estudio de catalizadores de espinela de niquel dopados con éxido de magnesio
(MgO/NiAl,QOy4). La introduccion de este promotor metalico puede ayudar a controlar la
acidez superficial del catalizador resultante y reducir la influencia de la posible deposicion de
coque sobre el comportamiento del catalizador. Asi, tras una exhaustiva caracterizacion de los
catalizadores sintetizados, la comparacion del rendimiento de las muestras se ha realizado en
términos de actividad y rendimiento hacia hidrégeno. Igualmente, se ha evaluado el
comportamiento durante largos periodos de operacion y se han analizado los cambios fisico —
quimicos producidos en los catalizadores después de reaccion.
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3. MATERIALES, METODOLOGIA EXPERIMENTAL Y EQUIPOS
3.1. PREPARACION DEL CATALIZADOR
3.1.1. Sintesis de NiAl,O4

La espinela de niquel (NiAl,O,) utilizada como catalizador se ha sintetizado mediante el
método de co-precipitacion. Este método se basa en la disolucion de las sales acetato de
niquel hidratado (Ni(CH3-COOQ),-4H,0) y nitrato de alumina hidratado (AI(NO3)3-9H,0) en
agua destilada, que debido a la modificacién del pH a partir de un agente precipitante da como
resultado el precursor de la espinela de niquel.

Antes de comenzar la preparacion del catalizador, se debe calibrar el pH-metro, con las
disoluciones de calibracién correspondientes (pH = 4, 7 y 9,21). Para ello, deben seguirse los
pasos indicados en dicho equipo.

Por otra parte, se pesan en dos vasos precipitados de 100 mL cada una de las sales (21,2 g de
AI(NO3)3-9H,0 y 7,1 g de Ni(CH3-COO0),-4H,0) y se disuelven en la minima cantidad de
agua destilada posible. Una vez disueltas, se vierten en un recolector de 1 L en el que se da la
co-precipitacion.

Las dos sales disueltas, se agitan juntas en el vaso de 1 L durante 30 minutos. Transcurrido
ese tiempo se empieza a afiadir lentamente la disolucién de amoniaco, NH,OH 0,6 M, a una
velocidad constante. La disolucion se mantiene a pH = 8 durante 30 minutos mas para
envejecer la mezcla.

A continuacién, el precipitado obtenido se filtra y se lava al menos tres veces con agua
destilada caliente. De tal forma, se eliminan los iones disueltos de amoniaco que puedan
quedar retenidos en la torta.

Finalmente, la torta obtenida se introduce en la estufa a 110 °C durante una noche, para
eliminar el agua. Antes de la calcinacion el sélido ya seco se muele, se introduce en la mufla y
se calcina a 850 °C durante 4 horas en aire, con una rampa de calentamiento de 10 °C min™.

3.1.2. Sintesis de MgO/NiAl,O4

La impregnacion es uno de los métodos mas simples y el mas empleado en la industria para la
incorporacion de metales a catalizadores. EIl proceso consiste en poner en contacto el sélido
con una disolucion metalica e ir evaporando el disolvente progresivamente. Se basa en la
presencia de fuerzas de succion capilar que promueven el flujo de la disolucion hacia el
interior de los poros del soporte seco que se desea impregnar. En general, suelen emplearse
volumenes de disolucion iguales al volumen de poros, recibiendo el nombre de impregnacion
a humedad incipiente. Pero en este trabajo, para la preparacion de las muestras MgO/NiAl,O4
se ha empleado un mayor volumen de la disolucion del metal, con el fin de asegurar el
mojado completo de todas las particulas del soporte y la homogeneidad en la distribucion de
la fase metalica, en este caso se denomina impregnacidn con exceso de agua.

El procedimiento se ha llevado a cabo en un rotavapor modelo R-114 de la casa Biichi,
equipado con un bafio termostatizado (B-480) y un sistema de vacio. Se introducen 3 g de
soporte (NiAl,O4) en el balon y se hace vacio. Se mantiene a vacio y agitacion durante
10 minutos. Mientras, se disuelve la cantidad correspondiente de precursor de magnesio
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(Mg(NO3),-6H,0) en 25 mL de agua destilada y se afiade lentamente al soporte (NiAl,O,).
Juntos se mantienen en continua agitacion durante 30 minutos asegurando que todo el soporte
esta bien mojado con la disolucion que tiene el metal a incorporar.

Transcurrido ese tiempo, se introduce el balon en el bafio termostatizado a una temperatura
préxima a los 30 °C, evitando la evaporacién subita del disolvente. Una vez el disolvente se
haya evaporado por completo, la muestra resultante se seca durante 16 horas a 110 °C en la
estufa y se calcina en la mufla a 850 °C durante 2 horas en aire, 10 °C min™, obteniéndose asi
el catalizador impregnado en MgO. Tras la calcinacion, los catalizadores se empastillan,
muelen y tamizan a un tamafio de 0,3 - 0,5mm. Los catalizadores sintetizados son:
2,5%MgO/NiAl,04, 5%MgO/NiAl,O4, 7,5%MgO/NiAl,O4y 10%MgO/NiAl,O,.

3.2. CARACTERIZACION DEL CATALIZADOR

Los catalizadores sintetizados han sido caracterizados mediante diversas técnicas analiticas,
con objeto de correlacionar el comportamiento catalitico con sus propiedades fisico-quimicas.

3.2.1. Adsorcion fisica de gases (fisisorcion)

La técnica principalmente usada para la determinacién de las propiedades texturales de los
catalizadores, es la adsorcion fisica de gases, también llamada fisisorcion, empleada para la
determinacidn del area superficial, el volumen de poro del catalizador e incluso el diametro de
poro. Todos estos datos, se obtienen a partir de las isotermas de adsorcidn-desorcion. La
fisisorcién, es un proceso no destructivo que se basa en las interacciones débiles que se dan
entre el gas adsorbido y la superficie del catalizador, gracias a las fuerzas de bajo contenido
energético presentes, fuerzas Van der Waals.

El adsorbato mas utilizado para la determinacion de areas superficiales, es el nitrégeno
liquido a -196 °C. A esta temperatura, las moléculas de nitrogeno, forman una monocapa en la
superficie del catalizador, dependiente de su tamafio de molécula. De tal forma, las moléculas
se agrupan tan proximas como les sea posible. En general, se suele tomar un tamafio medio
para la molécula de nitrégeno de 0,162 nm? Por tanto, conociendo el nimero de moléculas
adsorbidas para formar la monocapa, es posible determinar el area superficial del solido. Para
ello, se utilizan especialmente métodos volumétricos y gravimétricos.

La adsorcion del nitrégeno en el soporte, se caracterizard mediante una isoterma
representativa de la cantidad de gas adsorbida en el catalizador a una determinada temperatura
y en funcién de la presion. De tal forma, se determina el volumen de nitrogeno adsorbido a
una determinada presion. Representando el volumen total adsorbido y desorbido a las
distintas presiones de equilibrio, se obtienen las curvas de adsorcion y desorcion.

Estas curvas, representadas en la Figura 5, pueden ser de cinco tipos, dependiendo de las
caracteristicas de cada tipo de sélido. Las curvas tipo I, son para sélidos microporosos, las
tipo IV, para solidos meso y macroporosos. En el caso que nos ocupa, las curvas
corresponden al tipo V. Este tipo de curva, presenta un ciclo de histéresis entre la adsorcion y
la desorcion, debido a la condensacion capilar en el interior de los poros.
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Figura 5. Clasificacion de las isotermas BET.

Segun la IUPAC, el tipo de poro se clasifica en relacion a su tamafio, como se muestra en la
Tabla 1.

Tabla 1. Clasificacion de los poros.

Tipo Didmetro (nm)
Microporos <20
Mesoporos 20-50
Macroporos 50

Para la descripcion analitica de las isotermas, y a su vez, el céalculo del area superficial, se
suele usar la ecuacion BET (Brunauer y cols. 1938).

P 1 C
= +
V-(P,-P) V,-C V,

a

.C P,

La Ecuacidn (10) es la ecuacion de Brunauer en su forma linealizada, donde P es la presion de
equilibrio para un recubrimiento dado de la superficie en un determinado volumen V, V,, es el
volumen necesario de adsorbato (nitrégeno) para formar la monocapa, Py, es la presion de
saturacion del adsorbato a la temperatura de operacion y C es una constante relacionada con
las entalpias de adsorcion y desorcion.

Una vez obtenidos los datos V y P, pueden obtenerse los valores de la constante C, y del
volumen necesario de adsorbato Va, a partir de la ordenada en el origen y de la pendiente de
la representacion grafica de la Ecuacion (10).

(11)
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Una vez obtenidos los valores de C y V,, se determina el area superficial del catalizador
analizado, a partir de la Ecuacion (11), donde Vy, es el volumen de la monocapa, Vo €s el
volumen molar del adsorbato, A, es el area de la seccién transversal del adsorbato (para el
nitrégeno 0,162 nm?) y Na, es el niimero de Avogadro. Calculada el area superficial, se divide
ésta por la masa del catalizador, obteniéndose asi, la superficie especifica de la muestra
analizada.
2: Ogup Vmol -COs @
r,=- F 5 (12)
R-T-In—

0

Para el célculo del volumen de poro y la distribucion del tamafio de poro se utiliza el método
BJH (Barrer, Joyner y Halenda), donde el radio de poro se determina a partir de la
Ecuacion (12), donde r, es el radio medio de poro, o, €S la tension superficial del adsorbato,
Vmol el volumen molar de la fase condensada, y ¢ el angulo de contacto entre la fase
condensada y las paredes del poro.

La Ecuacion (12), supone que los poros son completamente cilindricos y que se encuentran
complemente rellenos de adsorbato. Es por ello por lo que se utiliza la curva de desorcion
para la determinacion del tamafio de poro, ya que cumple las caracteristicas.

Procedimiento experimental

En el laboratorio, las propiedades texturales fueron evaluadas con las isotermas de adsorcion-
desorcion de nitrdgeno, determinadas a -196 °C (nitrogeno liquido) en un equipo
Micromeritics modelo TRISTAR 11 3020.

Las areas especificas de las muestras, fueron determinadas, con el procedimiento estandar
BET, mediante adsorcion de nitrégeno liquido tomado en el intervalo de una presion de
equilibrio de 0,03-0,3. El didmetro de poro, fue determinado a partir del método BJH.

Tabla 2. Protocolo de desgasificacion empleado.

Temperatura (°C) Tiempo (min)
30 10
300 600
30 10

Las muestras fueron previamente desgasificadas a partir de un caudal de nitrégeno a
13,6 MPa, para realizar una limpieza de posibles impurezas que pueda contener, es decir,
restos de sustancias que pudieran estar adsorbidas sobre la superficie del solido, e incluso
eliminar la humedad y el aire retenido. El protocolo de desgasificacion, fue el mostrado en la
Tabla 2.

Una vez desgasificada la muestra, se termostatiza en un bafio de nitrégeno liquido y se mide
su temperatura. De tal forma, se determina la presion de saturacion del nitrogeno, que marca
el limite entre las isotermas de adsorcion y desorcion. La cantidad de nitrogeno adsorbido, se
determina de la diferencia del gas admitido y el requerido para llenar el espacio alrededor del
adsorbente.
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En el proceso de adsorcion, se afiaden volimenes conocidos de nitrégeno (adsorbato), y se
obtiene asi, la presion de equilibrio alcanzada en cada caso. Posteriormente, se efectla la
desorcion, donde se elimina el volumen conocido de gas, hasta llegar a la presion inicial del
proceso. Asi, obtenemos los datos necesarios para las isotermas de adsorcion-desorcion.

3.2.2. Difraccion de rayos X

La difraccion de rayos X (XRD), sirve para la determinacién de las propiedades estructurales
y cristalograficas de los sdlidos, en este caso, los catalizadores. Es la técnica méas empleada
para la identificacion de especies cristalinas, determinacion de estructuras cristalinas y grado
de cristalinidad.

Las especies cristalinas, son sélidos homogéneos constituidos por unidades basicas que se
repiten en tres direcciones de manera regular e indefinida, situdndose unas junto a otras.

Cuando el haz de rayos X, con una determinada longitud de onda incide sobre la muestra,
choca con la estructura cristalina, dispersando los rayos de una determinada forma, es decir,
los rayos X, son difractados o reflectados en funcion de la estructura cristalina del material.
Cada sefial o pico del difractograma obtenido se encuentra asociado a una determinada familia
de planos cristalinos identificados por los indices de Miller h,k,l, cuya posicion angular es 26,
que a su vez depende del espacio interplanar dnq y de la longitud de onda de la radiacion A
(Ley de Bragg).

Para realizar un andlisis de los datos obtenidos, los angulos y la intensidad de las difracciones
y reflexiones se registran e interpretan por comparacion con datos de referencia. A partir de
un espectro de difraccion de rayos X, se obtiene informacion sobre la posicion, intensidad
integrada, anchura y forma de los difractogramas.

Para identificar las especies cristalinas presentes en el sélido e incluso determinar las
estructuras cristalinas, se compara con su difractograma en polvo. Actualmente, el fichero de
identificacién comercializado por JCPDS (Joint Comité on Powder Diffraction Standards)
recoge informacion de aproximadamente 64.000 espectros de difraccion de diferentes
materiales cristalinos.

Procedimiento experimental

Para la determinacion de los parametros cristalograficos de los catalizadores estudiados, se ha
utilizado la difraccion de rayos X. Para ello, se ha hecho uso de un difractometro modelo X’
PERT-MDP de la casa Philips, con geometria Bragg-Bretano, equipado con anticatodo de
cobre y monocromador secundario modelo PW3373/00 LFF DK 127227 trabajando a 40 kV 'y
40 mA. Los difractogramas, se han recogido en un intervalo angular, comprendido entre 10° y
80° en 26, siendo el tamafio de paso 0,02° en 26.

El equipo completo estd controlado con el software X’PERT Data Collector, version 2.0 e.
Los andlisis han sido realizados en los laboratorios del Departamento de Quimica Inorganica
de la Facultad de Ciencia y Tecnologia de la Universidad del Pais Vasco/Euskal Herriko
Unibertsitatea (UPV/EHU).
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3.2.3. Fluorescencia de rayos X de dispersién por longitud de onda

El contenido metalico de los catalizadores, se ha analizado mediante fluorescencia de rayos X
de dispersion por longitud de onda (WDXRF). Es una técnica analitica con la que se pueden
identificar y determinar elementos presentes en una muestra solida o liquida.

Una muestra de composicion desconocida es irradiada por un haz de rayos X que origina la
emisién de las radiaciones caracteristicas de los elementos que la componen. Los rayos X
generados, se utilizan para identificar los elementos presentes y establecer su concentracion.
Estos se originan como consecuencia de choques inelasticos de los electrones incidentes que
excitan los &tomos de la muestra cediéndoles parte de su energia cinética. Cuando los &tomos
vuelven a su estado fundamental emiten radiacion X caracteristica. La deteccion de estos
rayos X se realiza mediante espectrometros de dispersion de longitudes de onda o mediante
espectrometros de dispersion de energias.

Procedimiento experimental

El andlisis de las muestras se ha realizado sobre perla de vidrio en una atmosfera a vacio. La
preparacion de la perla se ha llevado a cabo por fusién en un microhorno de induccién
mezclando el fundente, Spectromelt A12 (Merck), con la muestra seca y molida en
proporciones aproximadas de 20:1. Los analisis quimicos se han realizado empleando un
espectrometro secuencial de fluorescencia de rayos X por dispersion de longitud de onda de la
marca PANALYTICAL, modelo AXIOS, dotado con un tubo de rodio y tres detectores (flujo
gaseoso, centelleo y sellado de Xe).

Para la confeccion de las rectas de calibrado se han realizado patrones internacionales bien
caracterizados de rocas y minerales. Ademas, se han empleado cinco “muestras-patron”,
correspondientes a las mezclas pesadas de distintos porcentajes conocidos de NiO (1%, 5%,
15%, 25% y 35%) con y-alimina, y cuyas perlas se han preparado siguiendo el mismo
procedimiento que las muestras problema.

Los analisis han sido realizados en los laboratorios del Departamento de Mineralogia y
Petrologia de la Facultad de Ciencia y Tecnologia de la Universidad del Pais Vasco
UPV/EHU.

3.2.4. Desorcion a temperatura programada

La desorcién a temperatura programada (TPD) es un método muy empleado para determinar
la acidez de los catalizadores debido a su relativo coste y a simplicidad del equipamiento
necesario. Es un ensayo destructivo, basado en la quimisorcion de un gas sobre un sélido y su
posterior desorcion mediante un aumento progresivo de la temperatura (Gorte, 1996).

El amoniaco es una de las moléculas sonda mas empleadas de caracter basico. Se adsorbe
fuertemente sobre los centros de diferente fuerza acida, para medir la acidez de éstos. Es
estable y no susceptible frente a la descomposicion incluso a elevadas temperaturas.
Generalmente, los centros sobre los que se da la quimisorcidn, no son todos iguales, de forma
que cada uno interacciona con el adsorbato con diferente fuerza. A su vez, la desorcion desde
los diferentes centros se producird a diferente temperatura. Por tanto, midiendo de forma
cuantitativa la cantidad de base adsorbida y la posicion de los picos de desorcion, se puede
obtener la informacion sobre el nimero total de centros &cidos y su fuerza.
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Por otro lado, las moléculas sondas de carécter &cido, son empleadas para medir la basicidad
de los catalizadores. La molécula mas empleada en este caso es el CO,.

Procedimiento experimental

Las propiedades acidas de los catalizadores en términos de total acidez y la distribucion de la
fuerza cida son evaluadas a partir de un analisis de desorcion a temperatura programada con
amoniaco (TPD-NH3;) a 100 °C y la subsiguiente desorcion con incremento de temperatura.
Estos experimentos se han Ilevado a cabo con una termo-balanza Setaram Setsys Evolution a
presion atmosférica, acoplada a un espectrometro de masas Pfeiffer Prisma (TGA-MS).

Previamente a la adsorcion, se debe realizar la limpieza y el acondicionamiento de la
superficie del solido. En primer lugar, se realiza un pre-tratamiento de la muestra (0,06 g),
secado, en una corriente de helio a 850 °C (10 °C min™). A continuacién, antes de comenzar la
etapa de adsorcion, se enfria hasta 100 °C (40 °C min™), también en una corriente de helio.
Después, la etapa de adsorcion se realiza introduciendo una corriente continua de amoniaco
en helio (10%NH3/He) a 100 °C hasta saturacion.

La quimisorcidn tiene lugar entre la primera capa de gas y la superficie del sélido, las demas
capas se encuentran fisisorbidas, y por tanto, débilmente enlazadas. Esto supone, que antes de
realizar un experimento de desorcion, se deben eliminar todas las capas fisisorbidas. Para ello,
se expone la muestra a un flujo de helio (50 mL min™) durante 90 minutos a 100 °C, con el fin
de eliminar el amoniaco fisisorbido.

Finalmente, la desorcion se realiza elevando la temperatura desde 100 °C hasta 850 °C,
siguiendo una rampa de calentamiento de 10°C min?, en una corriente de helio
(50 mL min™). Se mantiene a esta temperatura durante una hora para desorber completamente
el amoniaco residual.

3.2.5. Reduccion a temperatura programada

La reduccion a temperatura programada (TPR) es una técnica ampliamente utilizada en
catalisis cuando el tipo de materiales a caracterizar son 6xidos metalicos susceptibles a la
reduccion.

El principio de la técnica de reduccidn a temperatura programada (TPR), es muy similar al de
desorcion a temperatura programada (TPD) y tiene su base en la deteccién de los gases
desprendidos de la muestra durante el proceso de reduccion, la capacidad de reduccién del
catalizador asi como la temperatura necesaria para alcanzar un determinado grado de
reduccion (Bhatia y cols., 1990).

En este tipo de analisis, el sélido es reducido por la accion de una mezcla gaseosa con caracter
reductor, generalmente hidrdégeno, a medida que va aumentando la temperatura de forma
lineal a una velocidad de calentamiento constante. En el proceso de caracter destructivo, se
mide la concentracion en la fase gaseosa mediante distintos analizadores, TCD y/o detector de
espectrometria de masas, o bien la pérdida de peso por termogravimetria. Por tanto, a medida
que avanza el proceso, se observan uno o varios consumos de hidrégeno a unas determinadas
temperaturas caracteristicas de las distintas especies presentes en la superficie.

La complejidad de los procesos de reduccién no permite aplicar modelos sencillos para el
analisis de los perfiles de reduccion, por lo que se utiliza principalmente a modo cualitativo
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siendo recomendable su combinacidn con otras técnicas para identificar las especies presentes
en el catalizador.

Existen factores, que deben tenerse en cuenta a la hora de realizar un anélisis. Una serie de
factores como el caudal de gas reductor (hidrégeno en argdn), la fraccion molar de hidrogeno
en el gas, la masa de la muestra, el tamafo de particula y del reactor, asi como la velocidad de
calentamiento, ya que dichos factores afectan a la precision del anélisis.

Procedimiento experimental

Estos experimentos se han llevado a cabo en un equipo Autochem Il de Micromeritics dotado
con un detector TCD para la recogida de datos. Durante la limpieza la muestra (0,03 g) se
trata en un tubo de cuarzo en forma de U con una corriente de 5%0,/He a 550 °C, durante
1 hora. Seguidamente, la muestra se enfria a 20 °C. Alcanzada esa temperatura, se hacen
circular 50 mL min™ de una mezcla de 5%H,/Ar a través de un lecho de catalizador situado en
el reactor de cuarzo desde una temperatura de 20 °C hasta 950 °C, con una velocidad de
calentamiento de 10 °C min™. Una vez alcanza esa temperatura, se mantiene durante 1 hora.
El agua producida durante la reduccion, se retiene en una trampa fria y el consumo de
hidrogeno se obtiene a partir de la integracion de los perfiles de TPR con el tiempo.

3.2.6. Analisis termogravimétrico

El andlisis termogravimétrico (TGA) es una de las técnicas de analisis térmico en las que se
determina la pérdida o ganancia de masa en funcion de la temperatura. Se pueden definir
basicamente tres tipos de analisis termogravimétrico: isotermo, cuasi-isotermo y dinamico. En
este caso particular, se trata de un analisis térmico gravimétrico dinamico, en el que la
muestra se calienta en una atmdsfera determinada, con una rampa de temperatura controlada.

Los resultados obtenidos en este tipo de anélisis, se representan en una curva, donde se indica
la variacion de la masa en funcion de la temperatura. Dicha curva, suministra la informacion
sobre la estabilidad térmica y la composicion de la muestra original, la estabilidad térmicay la
composicion de los intermedios que se puedan formar durante el anlisis y la composicion del
residuo que queda al final del mismo. También se utiliza para cuantificar la cantidad de una
sustancia, ya sea coque, cloro, azufre, etc., depositada en el catalizador. Es este el objetivo por
el que se utilizard esta técnica en este trabajo.

Al igual que en muchas otras técnicas analiticas, existen diversos factores que afectan a la
naturaleza, precision y optimizacion de las medidas. En el caso del analisis
termogravimétrico, debido a su naturaleza dindmica de los cambios producidos en la muestra
en funcion de la temperatura, hay un elevado nimero de factores que pueden influir en la
medida, como por ejemplo factores instrumentales o factores dependientes de la muestra
(Faraldos y Goberna, 2003).

Procedimiento experimental

Los experimentos se han llevado a cabo en el equipo Setsys Evolution de Setaram. Para ello
se colocan aproximadamente 0,025 - 0,03 g de muestra en el porta muestras y se somete a una
etapa de secado de 50 a 150 °C (5 °C min™) y posteriormente a una etapa de combustion de
150 - 850 °C (1 °C min™), manteniendo durante 30 minutos el proceso a 850 °C, ambas con
caudal de 50 mL min™ compuesto de 5%0,/He. La corriente de salida ha sido analizada con
un espectrémetro de masas (MS) modelo Pfeiffer Vacuum Prisma.
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3.3. EQUIPO DE REACCION Y ANALISIS

Para llevar a cabo la reaccién, es necesaria la eleccién de un sistema de andlisis adecuado. De
tal forma, se realiza un estudio de actividad, selectividad y estabilidad de los catalizadores.

3.3.1. Descripcion del equipo de reaccion

El equipo de reaccion utilizado para el estudio de la actividad catalitica de los catalizadores es
un reactor de lecho fijo encamisado MICROACTIVITY — Reference, modelo MAP2GL1Mb5.
Es un sistema disefiado para estudios cinéticos heterogéneos que permite trabajar a alta
presion (desde presion atmosférica hasta 100 bar) y un amplio intervalo de temperatura (desde
temperatura ambiente hasta 800 °C). El equipo permite alimentaciones liquidas y gaseosas. La
unidad dispone de un sistema de alarmas de temperatura, presion, nivel y flujo.

En la Figura 6, se muestra un esquema del equipo de reaccion, el cual se puede dividir en tres
zonas: zona de alimentacion de reactivos, zona de reaccion y zona de analisis.

Zona de alimentacion

La zona de alimentacion es aquella en la que se encuentran las lineas de entrada de los gases
alimentados: nitrégeno, aire, hidrégeno, metano y oxigeno. Cada linea dispone de un
controlador de flujo méasico EL-FLOW de la marca Bronkhorst High-Tech para la regulacion
del caudal.

Zona de reaccion

Al llegar la alimentacion a la zona de reaccion se precalienta en el horno (HOT BOX), el cual
esta previsto de un sistema de conveccidn forzada que hace circular aire en su interior a través
de una resistencia que lo calienta hasta una temperatura de 120 °C, con objeto de evitar
posibles condensaciones en las lineas y elementos del sistema. La temperatura dentro del
horno se controla por medio de un controlador de temperatura PID digital Toho modelo TTM-
005, el cual valora la sefial proporcionada por un termopar K y actta sobre un relé que regula
la energia que llega a la resistencia proporcionalmente a la sefial de control.

Tras el precalentamiento, los reactivos se dirigen a una valvula de 6 vias modelo
AT36UWTY de la marca VICI VALCO. Esta valvula es la encargada de dirigir la corriente
gaseosa hacia el reactor o cortocircuitarlo, bypass.

El reactor, un tubo de acero inoxidable (Hasteloy X) de la marca Autoclave Engineers, es un
reactor de lecho fijo, cuyas dimensiones son 9 mm de diametro interno, 14 mm de diametro
externo y 305 mm de longitud. Se sitla en un horno construido sin aislamiento, que consiste
en una carcasa de acero inoxidable 304 en cuyo interior se aloja una resistencia en serie junto
con un material refractario. Ademas, consta de una entrada de aire con objeto de controlar las
temperaturas y para un enfriamiento rapido una vez finalizada la reaccion.

El reactor se encuentra en el interior de una camara cerdmica calentada mediante resistencia
eléctrica. La temperatura en el interior del reactor se mide con un termopar tipo K multipunto
insertado por la parte superior del reactor y que esta en contacto con el lecho de catalizador en
dos puntos separados una distancia de 10 mm, en la parte superior del lecho y en el interior
del lecho. Un controlador digital Toho TTM-0005 recibe la sefial medida por el termopar y
envia otra sefial con el fin de regular la resistencia que proporciona el calor necesario para que
se alcance la temperatura de reaccion.
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A la salida del reactor, el efluente gaseoso se dirige a la zona de andlisis, esto es, al
cromatodgrafo de gases.
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Figura 6. Diagrama de flujo del equipo experimental.
3.3.2. Descripcion del equipo de analisis

Para llevar a cabo el seguimiento de la reaccion, es necesario un equipo de analisis que
permita seguir la evolucion del proceso sin necesidad de detener la reaccion, o separar la
muestra de la mezcla reaccionante. Esto se consigue por medio de un analisis de linea con el
reactor que permite la obtencidn rapida de datos experimentales. EI método empleado para el
estudio de las concentraciones de reactivos y productos ha sido la cromatografia gaseosa.

La cromatografia gaseosa es una técnica especialmente adecuada para la separacion de
mezclas gaseosas o facilmente vaporizables. Se basa en las distintas velocidades con que se
desplazan los componentes de una mezcla a través de una fase estacionaria. Los componentes
de la mezcla se separan segun la diferencia de velocidades existente entre ellos. El proceso,
ocurre como resultado de repetidos procesos de adsorcion — desorcién durante el movimiento
de los componentes de la mezcla, produciéndose la separacion debido a las diferencias en las
constantes de distribucion de los componentes de las mezclas entre la fase movil y la fase
estacionaria, es decir, se inyecta una pequefia cantidad de muestra en la corriente de gas inerte
(fase movil) que atraviesa una columna cromatografica capaz de separar los elementos de la
mezcla. Los compuestos saldran a intervalos discretos y pasaran a un sistema de deteccion.
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El requisito prioritario del analisis es obtener una buena separacion entre los diferentes
componentes, de forma que el &rea integrada de cada pico corresponda a un Unico
componente.

El cromatografo se emplea para realizar un analisis de la evolucion de los reactivos y de los
productos, se ha utilizado un microcromatégrafo de gases Agilent modelo MicroGC 3000A,
que consta de un inyector, valvulas de control de flujo, un detector de conductividad térmica
(TCD) y 4 columnas para la separacion de productos:

Canal A

El Canal A consiste en una columna capilar PLOT de tamiz molecular 5 A cuyas dimensiones
son de 10 m de longitud y 0,32 mm de diametro. Este canal esta configurado para el analisis
de gases permanentes como Oy, Nz, Hp, CO Y CHj.

Canal B

El Canal B consiste una columna capilar tipo PLOT U cuyas dimensiones son de 8 m de
longitud y 0,32 mm de diametro. Este canal esta configurado para el analisis de gases como
CO., etileno, etano, acetileno y agua.

Canal C

El Canal C esté provisto de una columna Stabilwax DB cuyas dimensiones son de 10 m de
longitud y 0,5 mm de diametro. Este canal esta configurado para el analisis de hidrocarburos
Cs-C12 y de componentes oxigenados.

Canal D

El Canal D, estd provisto de una columna tipo OV-1 de 0,15 mm de diametro. Esta
configurado para el andlisis de hidrocarburos C4-C;, y compuestos oxigenados.

Todas las columnas disponen de un detector de conductividad térmica TCD. La toma
automatica de muestras de la corriente de volatiles se lleva a cabo cada 4 minutos. El
muestreo, se lleva a cabo en continuo, es decir, una pequefia parte del caudal total de los gases
que salen del reactor es arrastrada y diluida con helio continuamente.

Para la recoleccién y tratamiento de los datos, se dispone de un software de anélisis
cromatografico EZChrom SI (Version 3.3.2 SP1). Este programa informético permite definir
por el usuario el método de analisis cromatografico asi como un método de integracion de las
areas cromatograficas obtenidas. EIl area de cada uno de los picos cromatogréaficos, es
proporcional a la fraccion molar de ese compuesto presente en la muestra, debiendo tener en
cuenta ademas, los factores especificos de calibrado de las areas cromatogréficas. Estos
factores de calibrado se han obtenido a partir del analisis de diferentes muestras patron,
consistentes en mezclas de gases como CO/CO,/N,, Aire/N,, Hao/N,, CH4/N,, todas ellas en
proporcién conocida.

3.4. PROCEDIMIENTO DE REACCION

El catalizador en forma de pequefios granulos (0,3 — 0,5 mm), previamente pesado (0,125 g) y
mezclado con cuarzo molido (1,0 — 1,25 mm, 0,875 g) hasta 1 g de lecho, se coloca en el
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reactor junto con una pequefia cantidad de lana de cuarzo y con el termopar de tipo K
introducido por la parte superior.

Seguidamente, el catalizador es activado mediante reaccion “in situ”, a una temperatura de
unos 850°C. Se ha realizado una subida de temperatura de 10 °C min™ de temperatura
ambiente a la temperatura deseada (850 °C). Para la reduccidn, se ha empleado una corriente
de 5%H,/N, con un caudal total de 200 mL min™ durante 2 horas. A continuacion, se procede
a la reaccidn, la oxidacién parcial (POX) del metano. Las condiciones de operacion son las
siguientes:

Se introduce la alimentacién constituida por 80 mL min™ CH,, 190,5mL min® aire y
529,5 mL min™® N, es decir, un 10% de CHa, un 5% de O, y un 85% de N,. En total se
introduce un caudal de 800 mL min™ (38400 mL C g™* h™%). La relacién molar es O/C = 1. Los
experimentos se llevaran a cabo a una temperatura de 700 °C durante 20 horas a presion
atmosfeérica.

Las expresiones empleadas para el calculo de la conversion de metano y rendimientos del
hidrégeno, mondxido de carbono y diéxido de carbono se presentan en la Ecuacion (13),
Ecuacion (14), Ecuacion (15) y Ecuacion (16).

Conversién

F(co,, )+F(co,)
F(CH,,)

X(CH, )= x100 (13)

Rendimientos

Y(H,, )= Atz (14)

2- FiCHMi

Y(CO, )= (15)

)= F(Coz,f )

FlcH.o) o

Donde F es el caudal molar y los subindices “0” y “f” se refieren a la entrada y salida del
reactor respectivamente.

Y(co
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4. RESULTADOS
4.1. CARACTERIZACION DE LOS CATALIZADORES
4.1.1. Propiedades texturales

La fisisorcion o adsorcion fisica de gases es la técnica principalmente utilizada para la
determinacion de las propiedades texturales de los catalizadores. Esta técnica es considerada
no destructiva, ya que el catalizador mantiene sus propiedades, una vez estudiado. A -196 °C,
las moléculas de nitrégeno, adsorbato utilizado, forman una monocapa en la superficie del
catalizador, dando como resultado isotermas que representan la cantidad de gas adsorbido en
el sélido en el equilibrio a una temperatura dada y en funcion de la presion. En la Figura 7, se
muestran las isotermas de adsorcion — desorcién de los catalizadores a modo ejemplo.

—=— NIALO,(a) —2— NiALO,(b)

‘_I‘D
= 150
e
o
=]
S
2
°
< 100
3
£
>
o
>

50

o+

0,0 0,2 0,4 0,6 0,8 0,0 0,2 0,4 0,6 0,8 1,0
Presion relativa (P/P )

Figura 7. Isotermas de adsorcidon - desorcion de nitrégeno de los catalizadores mas
representativos estudiados. (a) Muestras calcinadas (b) Muestras reducidas.

El perfil de las isotermas de los catalizadores calcinados y reducidos obtenidos, se ajusta al
tipo IV, correspondiente a materiales mesoporosos segun la clasificacion de Brunauer. En
todos los casos aparece un ciclo de histéresis entre la curva de adsorcion y la desorcion. Como
consecuencia de la condensacion capilar de los poros, se observa un aumento significativo de
la cantidad de volumen adsorbido a presiones relativas altas.

En la Figura 7 se observa la disminucion del volumen adsorbido de nitrégeno al afiadir 6xido
de magnesio, debido a la deposicidn de éste en la superficie de los poros del catalizador hasta
alcanzar un minimo en el catalizador 5%MgO/NiAl,O4 en el caso de los calcinados y
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7,5%MgO/NiAl,O, en el caso de los reducidos. A partir de entonces, el volumen de nitrégeno
adsorbido vuelve a aumentar. (En la Figura 7, Unicamente aparecen los catalizadores mas
representativos). Por otro lado, a medida que aumenta el contenido en 6xido de magnesio, la
isoterma se va desplazando hacia la derecha, lo cual revela una disminucion del volumen de
poros y en consecuencia una disminucion del area superficial.

Atendiendo a los perfiles de las isotermas se puede concluir, que el catalizador mésico que no
presenta contenido en magnesio, es el catalizador con mayor area superficial y un mayor
volumen de poro. No obstante, en el proceso deben tenerse en cuenta diferentes factores,
como el tamafio de particula de niquel y la dispersion de éste en el soporte.

Comparando tanto el soporte, como cada catalizador con un determinado contenido en MgO,
en calcinado y reducido, se comprueba, que respecto al volumen adsorbido de nitrégeno, es
mayor en el caso del catalizador en estado reducido. Por tanto, el volumen de poro, es mayor
en este Ultimo caso.

Tabla 3. Composicion y resultados BET de las isotermas de adsorcion — desorcion de No.
(@) Muestras calcinadas (b) Muestras reducidas.

Cont. Ni Cont. MgO SgeT Vp Dp

Catalizador (Yowt.) (Yowt.) (m’g")  (mLghH (A
NiAl,O; (a) 321 0.0 75 0,30 127
NiAl,O, (b) 67 0,32 144
2,5%MgO/NiAl,O, (a) a5 24 68 0,29 129
2,5%MgO/NiAl,O, (b) 64 0,29 145
5%MgO/NiAl,0, (a) 310 49 63 0,28 138
5%MgO/NiAl,0, (b) 62 0,29 150
7,5%MgO/NiAl,O; (a) 30.4 71 61 0,28 139
7,5%MgO/NiAl,O; (b) 59 0,28 155
10%MgO/NiAl,04 (a) 297 100 59 0,28 154
10%MgO/NiAl, O, (b) 59 0,31 167

En la Tabla 3, se muestran los resultados correspondientes a la caracterizacion textural de la
totalidad de los catalizadores estudiados tanto en estado calcinado como reducido, es decir, el
area especifica, el volumen de poro y el diametro de poro promedio. En la Tabla también se
recogen los contenidos metalicos de niquel y 6xido de magnesio obtenidos a partir de
fluorescencia de rayos X de dispersion por longitud de onda (WDXRF). El contenido
obtenido es ligeramente inferior al tedrico debido al error experimental. A su vez, a medida
que aumenta el contenido en éxido de magnesio, disminuye la proporcion de niquel en el
catalizador, desde un 32,1% en NiAl,O4, hasta un 29,7% en 10%MgO/ NiAl,O,.

Analizando los resultados de la Tabla 3, se observa que la espinela de niquel (NiAIZO42 sin
ningdn tipo de promotor, es el catalizador con mayor area superficial (calcinado: 75 m* g™,
reducido: 67 m” g™). Al afiadir el 6xido de magnesio, el area especifica disminuye. La causa
de esta disminuciéon en el area superficial especifica es debida al contenido de MgO,
depositado en el soporte, que bloquea el acceso a algunos poros, disminuyendo asi su area
superficial. A medida que aumenta el contenido de MgO, disminuye el area superficial Sger.
El catalizador dopado con mayor érea superficial es el 2,5%MgO/NiAl,O,, (68 m* g™ para el
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calcinado y 64 m® g para el reducido) y aquél con menor area superficial es el catalizador
10%MgO/NiAl,04 (59 m? g™ para el calcinado y 59 m? g para el reducido).

La variacion de area para un catalizador con mismo contenido en 6xido de magnesio en
estado calcinado y reducido, puede ser debido al cambio estructural que sufren las especies
tras el proceso de reduccidén con hidrégeno a alta temperatura (850 °C). Se obtiene una
variacion en el area superficial entre 2%-10%. Cabe destacar que el catalizador
10%MgO/NiAl,O, tras el proceso de reduccion mantiene el area superficial.

Respecto al volumen de poro, también disminuye a medida que aumenta el contenido
metalico. El razonamiento es el mismo; a medida que aumenta el contenido de MgO,
disminuye el volumen de poro, ya que el metal ocupa un determinado espacio. A mayor
cantidad de 6xido de magnesio, mayor volumen ocupado. En este caso, el volumen de poro es
mayor en el catalizador reducido, a consecuencia de la restructuracion de las especies.

El didmetro de poro promedio aumenta, a medida que aumenta el contenido metalico. La
causa principal puede ser la deposicion de 6xido de magnesio en poros de menor tamafio,
aumentando asi el diametro promedio de los restantes. Si se comparan los catalizadores con el
mismo contenido metalico, en este caso, el reducido, presenta un mayor diametro de poro que
el calcinado.

—=— NiALO, (a)
—o— NiALO, (b)

—2— 5% MgO/NIALQ, (a)
| —*— 5% Mgo/NiALO, (b)

40

1

30 H

AV/ADI (m*g™)
S
1

10

10 100 1000
Diametro de poro (A)

Figura 8. Distribucion de poros de los catalizadores mas representativos.
(@) Muestras calcinadas (b) Muestras reducidas.

Finalmente, se analiza la distribucion de tamafio de poro para los diferentes catalizadores
estudiados, mostrandose Unicamente aquellos mas representativos. Tal y como se muestra en
la Figura 8, la distribucion del tamafio de poro de los catalizadores tanto calcinados como
reducidos, presenta una distribucion unimodal (un Unico pico).
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En el caso de los calcinados, tanto en la espinela de niquel (NiAl,O4) como en el catalizador
5%MgO/NiAl,O4, presentan una distribucion unimodal en torno a 152 A. A medida que
aumenta el contenido en éxido de magnesio, la distribucion se mantiene casi constante,
disminuyendo Unicamente el numero de poros, debido al en taponamiento de los poros
causado por el MgO. En el caso de los reducidos, la distribucion unimodal se da en torno a
188 A. En este caso la cantidad de poros se mantiene aproximadamente constante.

4.1.2. Propiedades estructurales

Las propiedades estructurales de los catalizadores sintetizados, se han evaluado mediante la
difraccién de rayos X (XRD). Esta técnica de caracterizacion proporciona informacién sobre
la estructura cristalina y la homogeneidad de los catalizadores. En la Tabla 4 se muestran los
picos representativos consultados en las fichas JCPDS para cada catalizador y fase analizada.

Tabla 4. Posiciones de difraccion de picos representativos de las fichas JCPDS para los
catalizadores.

Especie Ficha JCPDS Angulo 26 (°)

Y-Al,03 79-1558 19,42 31,97 37,68 4580 60,70 66,78* -
NiAl;04 78-1601 19,08 31,41  37,0* 45,01 59,63 65,54 -

NiO 89-7131 - - - 43,29* - 62,9 75,4

MgO 77-2179 - - 36,94 42,92* - 62,31 74,7
MgAl, O,  21-1152 19,08 31,27 36,85* 44,83 59,37 65,24 -

Ni° 89-7128 - - - 44,45 51,7 - 76,1

*Posiciones de difraccion de mayor intensidad

En la Figura 9, se muestran los difractogramas obtenidos de los diferentes catalizadores
estudiados, tanto en estado calcinado, como en reducido. Los difractogramas de NiO (JCPDS
79-1558), MgO (JCPDS 77-2179) y MgAl,O, (JCPDS 21-1152) también han sido incluidos
para realizar comparaciones. En el caso de los difractogramas de los catalizadores calcinados
(@), la especie principal es NiAl,O4 en las posiciones 26 = 19,08°, 31,41°, 37°, 45,01°, 59,63° y
65,54°, siendo el pico mas relevante el correspondiente a 37°. Ademas, el NiO también esta
presente (picos en 20 = 43,29°, 62,9° y 75,4°). Este hecho puede ser debido al método por el
que se ha llevado a cabo la preparacion del catalizador, es decir, a la co-precipitacion.

Para los catalizadores MgO/NiAl,O4, el 6xido de magnesio también presenta picos
caracteristicos en los difractogramas calcinados en las posiciones 26 = 36,94°, 42,92°, 62,31°
y 74,7° (similares a las posiciones del NiO). En todos los casos, el MgO, se superpone con los
picos correspondientes a NiO y a NiAl,O4 en 26 = 37°. Por tanto, dado que las especies de
oxido de magnesio, estan influenciadas por especies de niquel, los picos correspondientes a
dichas especies, presentan una pequefia variacion en su posicion respecto a la original.

Analizando la intensidad de los picos en funcion de la cantidad de MgO afadida al soporte
NiAl,O,4, se observa que la intensidad de éstos va en aumento a medida que aumenta el
contenido en MgO. Muestra de ello son algunos de los picos de difraccion de NiO, cuyas
posiciones se encuentran en 20 = 43,29° y 62,9° que aumentan a medida que aumenta el
contenido en 6xido de magnesio. Ambos dxidos difractan en la misma posicion.
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Si se analiza la espinela de niquel sin promotor, se observan unos picos mas definidos, y en
posiciones mas exactas respecto a los patrones en comparacion con los catalizadores dopados,
debido a la ausencia de 6xido de magnesio en dicho catalizador.

NiALLO, +H, - Ni° + AlLO, +H,0 17
NiO +H, — Ni° + H,0 (18)

La reduccion de los catalizadores produce cambios significativos en los difractogramas
revelados en la Figura 9, ya que se produce simultaneamente la reduccion del Ni** presente en
forma de NiO y de NiAl,O, de acuerdo a la Ecuacion (17) y la Ecuacion (18).

A partir de la transformacion completa del Ni**, bien como NiO o como NiAl,O., se obtiene
Ni° con la aparicion de picos en posiciones 20 a 44,45° 51,7° y 76,1°. De acuerdo a la
reaccion correspondiente a la Ecuacion (17), la reduccion de la fase espinela supone la
formacién de alumina con picos 26 a 19,42°, 31,97°, 37,68°, 45,8° 60,7° y 66,8°. EI MgO
presente en los catalizadores calcinados, se recombina con la alimina procedente de la
espinela de niquel dando como resultado la espinela de magnesio, MgAIl,O, en los
catalizadores reducidos (picos 26 = 19,03°, 31,27°, 36,85°, 44,83°, 59,37° y 65,24°).

La mayoria de los picos de MgAl,O,, se superponen con los de y-Al,O3, por lo que suele ser
complicada la determinacion de esta especie (Ozdemir y cols., 2010). En este caso, todos los
picos de alimina y espinela de magnesio difractan aproximadamente en la misma posicion, es
decir, constituyen un mismo pico.

A medida que aumenta el contenido en magnesio, el pico correspondiente a ambos
compuestos (y-Al,O3 y MgAIl,O,) va desplazandose poco a poco a la izquierda. Si se
obtuviera la deconvolucion de dichos picos, se observaria un aumento en el pico
correspondiente a la espinela de magnesio a medida que aumenta el contenido de magnesio en
el catalizador. Como el pico de MgAl,O,, se sitia mas a la izquierda, es Idgico que el pico
total se desplace hacia este lado, dado que este compuesto es méas relevante a medida que
aumenta el contenido en magnesio.

Por tanto, los compuestos presentes en las muestras calcinadas son NiO y NiAl,Oq4, que al
reducirse dan Ni° y y-Al,O3, Solamente en los catalizadores dopados, aparece MgO en los
catalizadores calcinados, que tras reduccion, se combina con la alimina procedente de la
espinela de niquel dando lugar a MgAl,O,.

D 180-A (19)
m-B-c0sO

La estimacion del tamafio de cristal metalico de niquel para cada uno de los catalizadores
reducidos se realiza mediante la aplicacion de la ecuacion de Scherrer, Ecuacion (19), donde
A es la longitud de onda correspondiente, B es la anchura del pico a la altura media expresada
en radianes, y 6 es el angulo de difraccidn del pico. Para el calculo de la anchura del pico, en
funcién de la anchura experimental del pico, se utiliza la Ecuacion (20) (Gazellot, 1984):

B> =B —b? (20)
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Para la determinacion del tamafio de niquel, suele emplearse el pico correspondiente a niquel
metalico (Ni°) de mayor intensidad 26=44,45° Ni° (111). Sin embargo, dicho pico se
encuentra influenciado por la presencia de y-Al,O; y de MgAI,O, en los catalizadores
dopados, cuyos picos de difraccion son 26 (y-Al,03) = 45,8° y 26 (MgAl,O,4) = 44,83°. Por
tanto, se emplea el segundo pico de mayor intensidad del niquel metalico, Ni° (200), cuya
aparicion se encuentra en 26 = 51,7° y no se encuentra influenciado por la contribucion de
ninguna especie.

Si se compararan los tamafios de cristal obtenidos por Ni® (111) y Ni° (200), el tamafio de
cristal correspondiente a Ni° (111), daria un tamafio de cristal mayor. Esta afirmacion, puede
corroborarse observando los difractogramas de los catalizadores reducidos, donde los picos
correspondientes a 20 = 44,45° Ni° (111), son de mayor intensidad y de mayor anchura que
los 20 = 51,7° Ni° (200), debido a la presencia de las especies MgAl,O,y y-Al,O3 A su vez, el
NiAl,O,, da cristales de menor tamafio respecto al NiO. El hecho de que el soporte esté
sintetizado principalmente de espinela, puede ser la causa del pequefio tamario de los cristales
y de su elevada dispersion (Lépez-Fonseca y cols., 2012).

Tabla 5. Tamafio de cristal de niquel en los catalizadores reducidos.
Tamafo Ni° por XRD (nm)

Muestra )
Ni° (200)
NiAl,O, 10,2
2,5% MgO/NiAl,O4 8,4
5% MgO/NiAl,O, 8,4
7,5% MgO/NiAl,O, 8,3
10% MgO/NiAl,O,4 8,1

Al analizar el tamafio de cristal de Ni° (200), Tabla 5, puede comprobarse que la adicién de
Oxido de magnesio, reduce el tamafio de cristal en comparacion con la espinela de niquel
(10,2 nm). Al comparar los catalizadores MgO/NiAl,O,4 con diferente contenido de MgO, el
tamario de cristalito se mantiene aproximadamente constante y en torno a 8,3 nm, considerado
tamafio de cristal pequefio. A medida que aumenta el contenido en 6xido de magnesio, la
interaccion de éste con los cristales de niquel es mayor, reduciendo asi la tendencia a
aglomeracion de los cristales, y por consiguiente, disminuyendo el tamafio global de éstos, lo
que supone un aumento en dispersion.

4.1.3. Propiedades redox

El método seleccionado para la determinacion de las propiedades redox de los catalizadores
ha sido la reduccion a temperatura programada (TPR) hasta 950 °C. Este método es el mas
empleado para analizar la reducibilidad de un material. En el caso que nos ocupa, el proceso
se ha llevado a cabo empleando un 5% de hidrégeno en argén (5%H,/Ar). De tal forma, se
han determinado las diferentes especies reducibles de niquel presentes en los catalizadores y
la influencia de la adicion de éxido de magnesio.

La reduccion a temperatura programada permite determinar conjuntamente las especies de
niquel presentes y el grado de interaccion metal-soporte. Se esperan temperaturas de
reduccion altas, para especies fuertemente enlazadas con el soporte NiAl,O,. Generalmente,
el NiO, se suele clasificar en tres tipos: a, B y v (Zhao y cols., 2012; Li, y cols., 2006; Shan y
cols., 2003).
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Los picos localizados en una region de baja temperatura se asignan a especies de NiO tipo a,
que se corresponden con especies de 0xido de niquel libres con una débil interaccion con el
soporte (Zou y cols., 2010). El pico a temperatura media representa las especies de NiO tipo 3
con una interaccion con el soporte mayor que las especies tipo o (Koo y cols., 2008; Zhang y
cols., 2005). Finalmente el pico a alta temperatura se relaciona con especies NiO tipo vy
atribuidas a la fase de aluminato de niquel altamente estable con una estructura tipo espinela
(Koo y cols., 2008; Kim y cols., 2004).

La reduccion de los catalizadores se lleva a cabo empleando como agente reductor una
corriente de 5% de hidrdgeno en argén (5%H,/Ar) a una temperatura de unos 950 °C. Se
determinan las especies reducibles presentes y la interaccion metal-soporte. En principio, con
una mayor temperatura de reduccién se esperaria una mayor estabilidad de las especies de
niquel presentes.

Tal y como se observa en la Figura 10 la reduccion de las especies presentes se produce a
altas temperaturas. EI MgO o MgAIl,O, no muestran consumo de hidrogeno en este proceso,
ya que ambos se reducen a temperaturas superiores a 950 °C. Generalmente, se esperan
temperaturas de reduccion altas para especies fuertemente enlazadas con el soporte (NiAl,Oy),
en este caso para compuestos de magnesio. Este mismo hecho se observa en los resultados
obtenidos en los diagramas XRD, donde los picos correspondientes a las especies MgO y
MgAl,O, (que se superponen con los picos NiAl,O,4 NiO y y-Al,03), se mantienen constantes
en sus posiciones. Por tanto, las especies reducibles en el catalizador son NiO y NiAl,0,.

Con objeto de caracterizar el tipo de especies de niquel reducibles se ha realizado una
deconvolucion de los picos de reduccion tipo Gaussiana. Como se ha comentado
anteriormente, el NiO, se suele clasificar en tres tipos: a, B, y. En este caso, se observa un
pequefio pico de reduccion en torno a 330 °C, correspondiente a Ni,O3z. Sin embargo, la
contribucion de este 0xido se puede considerar despreciable de acuerdo con los resultados de
XRD obtenidos que no muestran presencia significativa de este 6xido.

El pico presente a baja temperatura, 480 - 530 °C, se corresponde con NiO tipo a, especies de
oxido de niquel libres con débil interaccién con el soporte. El pico a temperatura media se
corresponde con las especies de NiO tipo 8, con una interaccion con el soporte mayor que las
especies tipo a. Este pico se observa a temperaturas en torno a 710 - 750 °C, y se corresponde
con la fase de transicion de NiO a NiAl,O,, es decir, se considera un oxido intermedio NiO -
NiAl,O4, 1o que aumenta la interaccion del NiO-p respecto al NiO-a. Al ser una fase en
transicion, no se considera un compuesto muy estable. Finalmente, el pico a altas
temperaturas, superiores a 800 °C, se relaciona con especies NiO tipo v, atribuidas a la fase de
aluminato de niquel altamente estable con una estructura tipo espinela (NiAl,Oy,).

En el caso del catalizador 10%MgO/NiAl,O,, al realizar la deconvolucion de los picos de
reduccion, aparece un pico en torno a 930 °C (ver Figura 10). Este pico, puede estar
relacionado con el NiO difundido en MgAl,O,, cuya interaccion con el soporte es maxima y
por tanto aumenta su temperatura de reduccion (Ozdemir y cols., 2010). La existencia de este
pico, puede observarse también en el perfil de reduccion del catalizador 7,5%MgO/NiAl;O,,
donde a 920 °C, se puede apreciar la existencia de otro compuesto que no ha finalizado de
reducirse. Por tanto, se supone que la interaccion del NiO con los compuestos de magnesio
aumenta a medida que aumenta el contenido de éste en el catalizador. Al aumentar la
interaccion, el 6xido de niquel se vuelve més estable y son necesarias temperaturas mas
elevadas para la reduccion.
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Figura 10. Perfiles de reduccion de los catalizadores estudiados.

Por otro lado, a medida que aumenta el contenido en éxido de magnesio, la formacion de la
espinela de magnesio va aumentando. La presencia de éste compuesto, da como resultado
unos picos mas anchos y de menor intensidad (Ozdemir y cols., 2014). El hecho de que el
area bajo la curva sea menor, supone un menor consumo de hidrégeno en base a la masa total,
debido a que el porcentaje total de niquel en el catalizador disminuye y aumenta el porcentaje
de MgAl,Q,. Este hecho, puede observarse en la Figura 10.
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Al analizar como afecta la adicion de magnesio al soporte, puede observarse tanto para el NiO
tipo a, como para el NiO tipo 3, un aumento de la temperatura de reduccién, hasta alcanzar un
méaximo en el catalizador 5%MgO/NiAl,O,, a partir del cual, la temperatura de reduccién
vuelve a disminuir. Esto indica, que para los NiO tipo a y B, la interaccion con el soporte sera
méaxima para el catalizador 5%MgO/NiAl,O, y a su vez aumentard la estabilidad.

La espinela de niquel (NiAl,O,), en todos los casos, se reduce por completo a una temperatura
superior a 800 °C. Este valor aumenta, a medida que aumenta el contenido en MgO. Las
curvas se desplazan hacia la derecha, siendo la temperatura de reduccion necesaria mayor. Por
tanto, al aumentar MgO, va disminuyendo la capacidad de reduccion del niquel, debido a la
mayor interaccion de éste con el promotor.

La Tabla 6 muestra como un aumento en el contenido de MgO, aumenta la cantidad de niquel
presente en NiAl,O, hasta llegar a un maximo en 7,5%MgO/NiAl,O,. A partir de entonces,
vuelve a disminuir. En el caso del NiO, sucede lo contrario, un aumento en el contenido en
MgO, disminuye el contenido en niquel hasta llegar a un minimo en 7,5%MgO/NiAl,Q,, a
partir del cual, vuelve a aumentar. La cantidad de niquel en forma de espinela es muy superior
a la cantidad de niquel en forma de 6xido. En este caso, la fase de transicion NiO tipo B, se
atribuye a la espinela de niquel para determinar la cantidad de las fases presentes en cada
caso. El hecho de que en el catalizador con mayor contenido en MgO vuelva a disminuir la
proporcion NiO/NiAl,O,, puede ser debido al exceso de MgO, que tapona los poros y por
consecuente los compuestos presentes en él quedan inaccesibles.

Tabla 6. Contenido relativo de NiO y NiAl,O,4 en los catalizadores estudiados.

a-NiO B-NiO  y-NiO (NiAl,O,) % Ni Relacion
Catalizadores
% T(CC) % T(°C) % T (°C) NiO NiAl,Os NiO/NiAl,O4

NiAl;04 19 488 39 723 42 806 19 81 0,2
2,5% MgO/NiAIL,O, 22 481 40 742 38 817 22 78 0,3
5% MgO/NiAlLO, 25 525 40 748 35 825 25 75 0,3
7,5% MgO/NiAIL,O, 12 481 59 723 29 836 12 88 0,1
10% MgO/NiAlIL,O, 16 507 49 716 36 857-925 16 84 0,2

Al comparar el valor teérico y experimental del H, consumido en la Tabla 7, pueden
obtenerse dos conclusiones significativas. Por un lado, cuando el valor experimental es igual
o ligeramente superior a al tedrico, supone la reduccion de todo el niquel presente en el
catalizador. Por otro lado, si el valor de H, consumido experimental es menor al teérico, parte
del niquel presente en el catalizador no se ha reducido.

Tedricamente, en aquellos catalizadores con magnesio, el consumo de hidrogeno, va
disminuyendo a medida que aumenta el contenido en MgO es decir, a medida que aumenta el
contenido en MgO, aumenta la interaccion entre Ni-Mg y las temperaturas del ensayo no son
suficientes para reducir la totalidad del niquel presente en la muestra.
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Tabla 7. Consumo tedrico y experimental de hidrégeno en TPR.

_ Consumo H, (mmol H,g™)
Catalizadores ) _
Teorico Experimental

NiAlO, 55 5,9
2,5% MgO/NiALO, 54 5,6
506 MgO/NiAl,O, 53 5,1
7,5% MgO/NiALO, 5,2 5,2
10% MgO/NiAlLO, 5.1 47

4.1.4. Propiedades &cidas

Las propiedades acidas de los catalizadores se han determinado mediante desorcion de
amoniaco a temperatura programada (TPD-NHj3), haciendo uso de amoniaco como molécula
sonda. Es ésta, una de las técnicas mas utilizadas para la determinacion del caracter acido de
los catalizadores solidos, los cuales no pueden ser utilizados una vez analizados por esta
técnica, por lo que se considera un proceso destructivo. EI amoniaco desorbido por encima de
100 °C se encuentra quimisorbido, y por tanto se utiliza para determinar las propiedades
acidas de los catalizadores (Currufello y cols., 1999).

En la Figura 11, se muestran las deconvoluciones de los resultados obtenidos en TPD-NHg,
para los diferentes catalizadores estudiados. Se presenta una banda de reduccién simultanea
para todos ellos. La forma, posicion e intensidad de los picos permite determinar el nmero y
la fuerza de los centros acidos presentes en los diferentes catalizadores.

El area de los picos, es proporcional al niUmero de centros acidos. Asi, cuanto mayor es el
area, mayor es el numero de centros &cidos presentes en el catalizador. Por otro lado, la
temperatura a la que aparecen los picos de desorcion del amoniaco, proporciona informacion
sobre la fuerza &cida de los centros. Cuanto mayor es la fuerza &cida de dichos centros, éstos
son capaces de retener la molécula de amoniaco mas fuertemente con lo que la temperatura
necesaria para la desorcion sera superior. De este modo, midiendo la cantidad de base
desorbida y la posicion de los picos de desorcidn se obtiene informacion sobre el nimero total
de centros acidos y su fuerza respectivamente.

La deconvolucion de los picos de desorcion de los catalizadores estudiados, se ha realizado
mediante curvas Gaussianas. En el caso del soporte NiAl,O4, aparece un primer pico de
desorcidn en torno a 208 °C, caracteristico de la acidez débil, y un segundo pico de desorcion
en torno a 333 °C, atribuible a la acidez media fuerte. En la Figura 11, se observa mayor
acidez media-fuerte, que se presenta como mayor area bajo la curva, lo que nos indica la
presencia de un mayor numero de centros &cidos medio-fuertes.

Al afiadir éxido de magnesio al soporte, disminuye la cantidad de NH3z consumido, es decir,
menor es el area y menor es el nimero de centros acidos presentes por gramo de catalizador.
Como ya se ha mencionado anteriormente a lo largo del informe, la alimina formada de la
reduccion de la espinela de niquel, es la causa principal de la acidez del los diferentes
catalizadores estudiados. Al afiadir 6xido de magnesio, éste se deposita sobre los centros de
alimina taponandolos, y por tanto reduciendo su acidez.
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Figura 11. Perfiles de acidez de los catalizadores estudiados.

Al analizar la influencia de la cantidad de 6xido de magnesio afiadida para reducir la acidez
del catalizador, tal y como se muestra en la Tabla 8, se comprueba la existencia de un maximo
en el catalizador 7,5%MgO/NiAl,O, (339 mmol NHs gexY), lo que indica que la cantidad de
centros acidos en dicho catalizador es superior al resto. Un aumento en el contenido de MgO,
no es suficiente para reducir la acidez mas incluso que en aquellos catalizadores con un menor
contenido en éxido de magnesio. A su vez, la adicion del 6xido, disminuye la cantidad de
centros fuertes, aunque estos aumentan a medida que aumenta el contenido en MgO.
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El hecho de que se presenten un menor numero de centros acidos al afiadir el 6xido de
magnesio, no significa que estos sean menos &cidos. Al analizar las temperaturas de
desorcion, se comprueba que la adicion de 6xido de magnesio aumenta la fuerza &cida de los
centros tanto debiles como medio-fuertes. La causa de estos valores puede ser que la fortaleza
de los centros no afectados por el 6xido de magnesio sea elevada, en comparacion con el
conjunto de centros obtenidos inicialmente. Claramente, el nimero de centros acidos débiles
neutralizados es mayor al nimero de centros acidos medio-fuertes neutralizados.

Tabla 8. Acidez presentada por los distintos catalizadores, temperatura de aparicién de los
centros acidos y proporcién de éstos.

. . Temperatura Temperatura Centros
Cgﬁgizr?:;g:s (m'rb‘n%;j EZI—;[ otal 0 centros débiles centros medio- fuertes
3 Geat (°C) fuerte (°C) (%)
NiAl,O, 366 208 333 55,6
2,5% MgO/NiAl,O4 330 216 349 48,5
5% MgO/NiAl,O, 322 215 353 47,5
7,5% MgO/NiAl,O4 339 211 355 50,9
10% MgO/NiAl,O4 296 213 357 51,5

Un aumento en el contenido de MgO, disminuye la temperatura de desorcion de los centros
acidos débiles hasta llegar a un minimo en 7,5%MgO/NiAl,O, a partir del cual, vuelve a
aumentar, aunque aproximadamente se mantiene constante y en torno a 214 °C. Por otro lado,
al aumentar el contenido en MgO, aumenta la temperatura de desorcion de los centros acidos
medio-fuertes, es decir, el pico de la acidez media-fuerte, se desplaza hacia la derecha,
aumentado la temperatura de desorcion, debido al aumento de fortaleza de los centros
restantes en los diferentes catalizadores.

En conclusion, interesa que el catalizador sea acido, ya que una mayor acidez, nos indica una
mayor cantidad de alumina y por tanto una mayor cantidad de niquel metalico obtenido de la
reduccion de la espinela de niquel. Es necesario buscar un optimo que cumpla con ambas
caracteristicas. El catalizador 5%MgO/NiAl,O,, puede ser una buena opcion, dado que
presenta una acidez total de 322 mmol NH; ge. -, medianamente alta, y unas temperaturas de
aparicion de centros acidos altas (centro débil 215 °C y centro medio-fuerte 353 °C), lo que
indica una gran fuerza acida débil y media-fuerte.

4.2. COMPORTAMIENTO DE LOS CATALIZADORES
4.2.1. Actividady estabilidad de los catalizadores

En el siguiente apartado se realiza un andlisis de la actividad y estabilidad de los catalizadores
estudiados, a partir de la conversion de metano obtenida y los rendimientos de los productos
de reaccidn principales obtenidos, hidrégeno, mondxido de carbono y didxido de carbono. El
estudio se ha realizado mediante la oxidacion parcial de metano a 700 °C durante un periodo
de reaccion de 20 horas. También se hablara sobre la relacion H,/CO obtenida en cada caso.
Ademas se haré uso de los datos de equilibrio a 700 °C, para realizar comparaciones.
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Otro aspecto igualmente importante es la selectividad del catalizador durante la reaccion de
oxidacion. Este estudio cobra especial relevancia cuando se trata de maximizar la produccion
de hidrogeno, ya que los catalizadores deben ser selectivos hacia los productos de oxidacion
parcial CO y Hy, evitando o minimizando la formacién de los compuestos no deseados como
C02 Yy Hzo.

Antes de dar comienzo al proceso de oxidacion parcial, el catalizador es activado mediante
reaccion “in situ”, a una temperatura de unos 850°C. Se ha realizado una subida de
temperatura de 10 °C min™, de temperatura ambiente a la temperatura deseada (850 °C). Para
la reduccidn, se ha empleado una corriente de 5%H,/N, con un caudal total de 200 mL min™.
El tiempo de reduccion es de 2 horas. Como puede observarse en los perfiles de reduccion,
Figura 10, a 850 °C, se ha reducido casi la totalidad del niquel (Ni%*). Esto se corrobora con
los resultados obtenidos en XRD, Figura 9, donde aparecen los picos correspondientes a
niquel metédlico (Ni°) en los catalizadores reducidos, y la consecuente desaparicion de los
picos correspondientes a las especies Ni?*, es decir, NiAl,O, y NiO.

95
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—o—2,5% MgO/NIALO,
—— 5% MgO/NIALO,
—=—17,5% MgO/NIALO,
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Figura 12. Resultados de conversién de metano para oxidacion parcial (POX), de los
catalizadores estudiados.

En la Figura 12, se muestra la conversion del metano de los diferentes catalizadores

sintetizados, la espinela de niquel pura, y aquellos catalizadores de espinela dopados con
diferentes cantidades de 6xido de magnesio.

El catalizador con mayor conversion de metano es el 5%MgO/NiAl,O,4, donde la conversion
se mantiene en torno a un 83%. En el resto de catalizadores, la conversion es menor. Un
aumento en la cantidad de 6xido de magnesio interacciona con el soporte NiAl,O,, de forma
muy pronunciada, reduciendo la actividad de éste. En el caso de 7,5%MgO/NiAl,Q,, la
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conversion de metano se reduce a un 78%. Este hecho, se hace méas pronunciado, a medida
que aumenta el contenido en MgO. Para el caso del 10%MgO/NiAl,O,, la conversion de
metano se reduce a 77%. A su vez, el taponamiento de los centros activos por 6xido de
magnesio, aumenta esta evidencia. Por otro lado, a cantidades menores de 6xido de magnesio,
la cantidad no es suficiente para neutralizar la acidez del catalizador, por tanto, la conversion
de metano se ve afectada. En el caso del soporte como tal, NiAl,Oy, la conversion se reduce a
un 75%. Finalmente en el caso del 2,5%MgO/NiAl,O,4, la conversién de metano es 71%,
inferior incluso a la del soporte en ausencia de promotor. Esto puede ser debido a la pequefia
cantidad de MgO soportada, que no es suficiente para hacer frente a la acidez del catalizador,
pero tapona o recubre diferentes centros metalicos, lo que se refleja en un descenso de
actividad del catalizador, ademés de presentar una menor superficie especifica (64 m* g™ del
catalizador 2,5%MgO/NiAl,O, reducido frente a los 67 m* g del soporte reducido).
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Figura 13. Resultados de rendimiento de hidrégeno obtenido en oxidacion parcial del metano,
para los diferentes catalizadores estudiados.

A lo largo de las 20 horas de estudio, los catalizadores, mantienen una actividad constante.
Para observar la desactivacion de los catalizadores, hubiera sido necesario, emplear mayores
tiempos de reaccion. La marcada estabilidad de los catalizadores puede relacionarse con el
reducido tamafio de cristalito metalico de Ni° (en torno a 8 nm) y la gran dispersion de éste,
que se alcanza tras la etapa de activacion de los catalizadores, su reduccion.

Los resultados obtenidos en la Figura 13, se concluyen de la misma forma que los obtenidos
en la Figura 12. El catalizador éptimo para obtener un maximo rendimiento hacia hidrégeno
es el 5%MgO/NiAl,O4, con un rendimiento muy proximo al dictado por la termodinamica
(0,92). A medida que aumenta el contenido en 6xido de magnesio, el rendimiento disminuye.



40

En el caso del 7,5%MgO/NiAl,O, se encuentra en torno a 0,90, y en el 10%MgO/NiAl,O,4 en
torno a 0,87. Si disminuye la cantidad de promotor respecto al dptimo, el rendimiento,
desciende todavia de forma méas pronunciada. Para 2,5%MgO/NiAl,O, el rendimiento se
encuentra en torno a 0,76, y finalmente, para la espinela de niquel, NiAl,O,4 el rendimiento
hacia el hidrogeno es de 0,84. Este aumento respecto al 2,5%MgO/NiAl,O,4, es debido al
recubrimiento por parte del promotor del niquel metélico.

Tabla 9. Resultados de conversion de CHy, rendimientos de H,, CO y CO,, y relacion H,/CO,
de los catalizadores estudiados y equilibrio tras 20 horas de reaccion a 700 °C.

Catalizadores X(CHy), %  Y(H)) Y(CO) Y(COy,) H,/CO

Equilibrio 86 0,92 0,81 0,06 2,3
NiAl;04 75 0,84 0,65 0,10 2,8
2,5%MgO/NiAl,O4 71 0,76 0,62 0,09 2,7
5%MgO/NiAl;,O4 83 0,92 0,75 0,08 2,8
7,5%MgO/NiAl,O4 78 0,90 0,68 0,10 2,9
10%MgO/NiAl,O4 77 0,87 0,68 0,09 2,8

Los niveles de conversion obtenidos, siempre se encuentran por debajo de las predicciones
termodinamicas de equilibrio, lo que permite realizar una adecuada comparacion de los
catalizadores estudiados, ya que los datos no estdan afectados por un posible
sobredimensionamiento de la cantidad de catalizador empleada.

Analizando los resultados de la Tabla 9, se observa que el catalizador que maximiza la
conversion y rendimientos hacia hidrégeno (producto deseado) y monoxido de carbono es el
5%MgO/NiAl,O4, que a su vez minimiza la produccion de diéxido de carbono. Este hecho es
consecuente con los resultados obtenidos en las diferentes técnicas de caracterizacion.

Respecto a la relacion H,/CO, se mantiene aproximadamente constante para los diferentes
catalizadores estudiados y es superior a 2,7 (en el equilibrio H,/CO = 2,3). Para conseguir el
valor marcado por la estequiometria Ho/CO = 2 seria necesario aumentar la temperatura, ya
que asi las condiciones ideales son méas cercanas y la tendencia a la produccién de
subproductos disminuye.

Como ya se ha comentado en el fundamento tedrico del proyecto, la oxidacién parcial (POX),
es una de las formas de reformado menos selectiva para la obtencion del hidrogeno (para SR,
H./CO = 3, para ATR, H,/CO = 2,5, mientras que para POX, H,/CO = 2), pero a su vez, es la
Unica reaccion exotérmica de los diferentes reformados, por lo que no requiere aportes
energéticos. Esto hace que los equipos y sistemas necesarios para llevar a cabo la reaccion no
sean tan complejos y por tanto disminuya el coste de la instalacion. Respecto a la cantidad de
hidrogeno obtenida, Unicamente disminuye en una unidad respecto al reformado con vapor
(SR) y en media respecto al reformado autotérmico (ATR). Realizando un anélisis general,
puede que el reformando POX, sea una mejor alternativa econémicamente.

Como es logico, al igual que en el resto de reformados, en la oxidacion parcial, se intenta
aumentar la selectividad hacia la reaccion principal, y disminuir la selectividad hacia las
reacciones secundarias. Debido a la introduccion de oxigeno en la alimentacion, se producen
reacciones secundarias como son (York y cols., 2003):
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Reformando seco con COx: CH, +CO, «+>2CO+2H, (5)
Combustion completa: CH, +20, -»CO, +2H,0 (21)
CH, +0, »CO, +2H, (22)

Evidentemente en esta atmosfera de caracter multicomponente pueden tener lugar numerosas
reacciones secundarias mas, siendo las mas importantes (Spivey y cols., 2011):

Water Gas Shift (WGS): CO+H,0-CO, +H, 2
Hidrogenacion de CO: CO+H, < C+H,0O (23)
Descomposicion de CHy: CH, &»C+2H, (24)
Reaccién de Boudouard: 2C0-C+CO, (25)

En general, el mejor catalizador debe presentar una elevada actividad, debe ser selectivo hacia
los productos de mayor interés, hidrogeno y mondxido de carbono, y producir la minima
cantidad posible de productos de combustion completa, dioxido de carbono y agua. Por tanto,
el orden de seleccion respecto a los parametros indicados, seria el siguiente:
5%MgO/NiAl,04>7,5%MgO/NiAl, 04 >10%MgO/NiAl, 04 >NiAl,04 >2,5%MgO/NiAl,O,,

4.2.2. Caracterizacion de los catalizadores usados

Como se ha comprobado en el apartado anterior, la estabilidad de los catalizadores a lo largo
del proceso de reaccién es adecuada. No obstante tras un periodo de reaccion, las propiedades
texturales y estructurales de los catalizadores, suelen modificarse.

Si se aumentara el tiempo de reaccion, podria ocurrir un descenso de actividad con el tiempo,
debido a la desactivacion de los catalizadores. Es por ello, por lo que se hace un estudio de los
catalizadores una vez usados. Estos se han caracterizado mediante termogravimetria
dindmica, fisisorcion de N, y difraccion de rayos X.

Una de las principales causas de desactivacion catalitica en procesos de reformado es la
deposicion de coque en la superficie del catalizador como consecuencia de la reaccion de
descomposicion de metano (Ecuacion (24)) o de la reaccion de Boudouard (Ecuacion (25)),
que estan termodinamicamente favorecidas a temperaturas inferiores a 900 °C (Song y cols.,
2099; Shasmi y cols., 2005).

Por otra parte, la sinterizacion del niquel metélico, también es considerada una causa de
desactivacion en este tipo de procesos. Como se comprobara mas adelante, este hecho es el
principal causante del aumento de tamafio de cristal de niquel tras reaccion a altas
temperaturas (LOpez-Fonseca y cols., 2012).

A la hora de estudiar la deposicion de carbon (coque) sobre la superficie del catalizador,
pueden analizarse dos situaciones. Por un lado, el coque puede depositarse sobre el niquel
metalico, envolviendo la particula de niquel y restandole actividad al catalizador. A este tipo
de coque se le conoce como coque tipo encapsulador. Por otro lado, el coque puede tener
tendencia a depositarse entre la particula de niquel y el soporte alimina. A medida que
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transcurre la reaccion, el coque se va depositando, elevando la particula de niquel sin afectar a
la actividad del catalizador. En este caso se conoce como coque tipo filamentoso, puesto que
se deposita en forma de filamentos. Si la cantidad de coque es elevada y no existe suficiente
espacio para la formacion de los filamentos, el cogue se deposita sobre los cristales metalicos,
reduciendo la actividad del catalizador y actuando como coque tipo encapsulador.

En este caso, observando los resultados de actividad del apartado anterior, no se observa
decremento de la actividad del catalizador. Podria ser razonable esperar que el coque tipo
filamentoso aparezca en mayor proporcion depositado en la muestra (Lépez-Fonseca y cols.,
2012).

Para la determinacion de la cantidad de coque depositada en los diferentes catalizadores, se
han sometido éstos a un ensayo termogravimétrico (TGA). De tal forma, se han obtenido
curvas TGA de los diferentes catalizadores, las cuales, pueden dividirse en tres regiones. En la
primera etapa, se somete la muestra a una etapa de secado desde temperatura ambiente a
150 °C. A continuacidn, se procede a la oxidacion del niquel metalico, donde se obtiene una
pequefia ganancia de peso. Finalmente, en la tercera etapa el catalizador presenta una pérdida
de peso correspondiente al proceso de combustion del coque.

Oxidacién del niquel metalico: Ni° + O,— NiO (26)
Combustién del coque: C+ 0,-CO, (27)

La Figura 14 muestra los resultados del analisis termogravimétrico. A temperaturas inferiores
a 180 °C no se observa variacion de la masa del catalizador. A continuacion, en torno a
180 - 350 °C, se aprecia un incremento de masa atribuida a la oxidacion del niquel metalico
(Ecuacion (26)). El catalizador con mayor cantidad de niquel metalico no encapsulado o
recubierto tanto por coque como por 0xido de magnesio, es NiAl,O4 que presenta el pico mas
alto de oxidacién del metal. Analizando los picos de los catalizadores con cierto contenido en
MgO, se comprueba que a medida que aumenta el contenido en promotor, la cantidad de
niquel metalico oxidado para formacion de NiO disminuye, ya que una mayor cantidad de
MgO, puede aislar mas facilmente una mayor cantidad de cristales de niquel y por tanto la
oxidacién es mas complicada. Esta afirmacion puede corroborarse con la Figura 14, donde el
méaximo alcanzado a medida que va aumentando el contenido en éxido de magnesio, €s
menor.

A partir de 350 °C, comienza la combustién de coque depositado a dioxido de carbono
(Ecuacion (27)). Para determinar la cantidad de coque, se analiza el porcentaje de masa
perdida en la combustion, Tabla 10. En la Figura 14, la pérdida de masa atribuida a la
combustion de coque se representa mediante el descenso de la curva hasta alcanzar una linea
recta, representativa de la finalizacion de la combustion. A mayor cantidad de coque, la curva
y la temperatura alcanzadas para la combustion aumentan. En el caso de 2,5%MgO/NiAl,Oy,
la combustién de coque finaliza a unos 625 °C. Para 5%MgO/NiAl,O, la temperatura
alcanzada es 620 °C, es decir, a medida que aumenta el contenido en 6xido de magnesio, la
temperatura y cantidad de coque van disminuyendo hasta alcanzar un minimo en
7,5%MgO/NiAl,O4 a unos 360 °C. En este caso, la presencia de coque es practicamente nula.
A partir de 7,5%MgO/NiAl,O,, la temperatura de combustion vuelve a aumentar a 610 °C
para 10%MgO/NiAl,O,. En el caso del soporte sin promotor, la cantidad de coque es menor
en general que para el resto de catalizadores, ya que la conversion de metano también es
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inferior. Estos resultados pueden corroborarse con los porcentajes de coque obtenidos en la
Tabla 10.
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Figura 14. Perfiles TGA de los catalizadores estudiados tras reaccion.

Tabla 10. Resultados de propiedades texturales, tamafio de cristal de niquel y contenido de
coque depositado en los catalizadores tras ser usados.

Catalizador  Sger, (m*g™) V,(mLg™") D, (A) Ni° (nm) (Ni°(200)) Coque (%)

NiAl;04 66 0,29 134 8 2,8
2,5%MgO/NiAl,O4 61 0,28 151 12 7,3
5%MgO/NiAl,O4 55 0,26 166 11 5,7
7,5%MgO/NiAl,O4 47 0,25 158 10 0,7
10%MgO/NiAl,O4 52 0,22 151 8 6,5

La adicién de MgO, aumenta la deposicion de coque generalmente debido al aumento de
actividad del catalizador y por tanto la cantidad de los productos deseados H, y CO. El
monoxido de carbono, es junto al metano la causa principal de la produccién de coque.

Respecto a los catalizadores con diferente contenido en MgO, se observa un minimo en
7,5%MgO/NiAl,O,. Esto puede ser debido a las buenas propiedades del catalizador obtenidas
y a su gran actividad en la reaccion de oxidacion parcial. A su vez, los resultados obtenidos,
indican que la cantidad de coque es independiente de la actividad del catalizador, ya que el
catalizador con mejores resultados de actividad es 5%MgO/NiAl,O,, 1o que confirma la
presencia mayoritaria de cogue tipo filamentoso.

Debe afadirse, que para tiempos largos de reaccion el catalizador Optimo serd el
7,5%MgO/NiAl;O,, ya que casi no presenta coque (0,7%) y por tanto no se desactivara tan
facilmente. Estos resultados pueden corroborarse con los obtenidos en XRD.
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Analizando la Figura 15, se comprueba la presencia de coque en el pico de difraccion
correspondiente al carbono, 26=26,6°. Puede observarse la disminucion de la intensidad del
pico a medida que aumenta el contenido en Oxido de magnesio, hasta llegar a
7,5%MgO/NiAl,O,4, donde el pico es despreciable. En el caso de 10%MgO/NiAl,O, se
observa un pico de pequefia intensidad correspondiente a dicho compuesto. Estos resultados
son coherentes con lo observado en el analisis termogravimétrico.
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Figura 15. Difractogramas de catalizadores utilizados tras reaccion POX.

Finalmente, se realiza un estudio de las propiedades texturales de los catalizadores tras
reaccion, para asi poder compararlos con las caracteristicas que presentaban antes de reaccion.

En la Tabla 10, se comprueba la disminucion del area superficial de todos los catalizadores
estudiados tras reaccion. Este hecho se relaciona a la deposicion de coque sobre la superficie
del catalizador, disminuyendo el area superficial, o incluso por el cierre de los poros debido a
las altas temperaturas de reaccion empleadas. Dado que el volumen de poro y el area
superficial son proporcionales, los resultados de volumen de poro de los catalizadores
empleados en reaccidn son inferiores a los obtenidos en la Tabla 3, los catalizadores frescos.
A medida que aumenta el contenido en 6xido de magnesio, se reduce el tamafio de poro y por
consiguiente el area superficial.

El diametro promedio de poro de los catalizadores tras reaccién, aumenta con la adicion de
Oxido de magnesio sobre el catalizador. A su vez, los valores obtenidos son en general
mayores respecto a los catalizadores frescos. Esto puede ser debido al fendmeno de
sinterizacion o al cierre de los poros de menor tamafio en reaccion.



45

Para la determinacion del tamafio de cristal de niquel tras reaccion, se ha empleado una vez
mas el pico correspondiente a Ni° (200), ya que el pico de mayor intensidad, Ni® (111), se
encuentra influenciado por la presencia de los picos de y-Al,03 y MgAl,O,4. Comparando los
resultados de la Tabla 10 (catalizadores usados) con los de la Tabla 5 (catalizadores frescos
reducidos), se observa un aumento en el tamafo de cristal de los catalizadores dopados con
MgO, debido al fendmeno de sinterizacion de los cristales, es decir, la aglomeracion de éstos
dadas las altas temperaturas de reaccion a las que estan sometidos. En el caso de NiAl,Oq, se
esperaba un tamafio de cristal igual a 10,2 nm o superior, pero en este caso, el cristal
disminuye su tamafio a 8 nm, lo que se relaciona con una redispersion del niquel metélico tras
reaccion.

Al igual que en el caso de los catalizadores frescos, al aumentar el contenido en 6xido de
magnesio, la interaccion de éste con los cristales de niquel es mayor, reduciendo asi la
tendencia a aglomeracién de los cristales, y por consiguiente, disminuyendo el tamafio global
de éstos, lo que supone un aumento en dispersion. En general, tanto en estado reducido fresco
como tras reaccion, un tamafio de cristal en torno a 8 - 14 nm, se considera pequefio y supone
un aumento en area superficial activa y actividad del catalizador.
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5. RESUMEN Y CONCLUSIONES
5.1. RESUMEN

En la actualidad se esta produciendo una transicién controlada hacia una nueva forma de
produccion y consumo energético que sea limpia, segura y fiable. Una de las alternativas mas
prometedoras es el uso de hidrégeno como fuente de energia y su transformacién en
electricidad por medio de las pilas de combustible. Esta estrategia de conversion energética
esta insertada dentro de la denominada economia del hidrogeno.

El presente trabajo estd enmarcado en la produccién primaria de corrientes de hidrogeno que
constituyan una alimentacién adecuada para las pilas de combustible, a partir del reformado
de hidrocarburos. Si bien, desde el punto de vista de la sostenibilidad, seria deseable utilizar
como materia prima compuestos de origen renovable (derivados de la biomasa), a corto plazo
parece que la obtencion de H, empleando gas natural (metano) todavia es una via
econdmicamente atractiva dada la abundancia y disponibilidad de este recurso.

La oxidacion parcial, como tecnologia de reformado, presenta ciertas ventajas (exotermicidad
de la reaccion y simplicidad del proceso) sobre el reformado convencional con vapor de agua.
Asi, los requerimientos energéticos son menores y se evitan los costes asociados a la
alimentacién de vapor de agua al sistema. El area de mejora principal de este proceso radica
en el disefio de catalizadores activos y estables a elevadas velocidades espaciales y
temperaturas de reaccion ademas de resistentes a la formacion de coque o al menos con una
susceptibilidad reducida si la deposicion de cogue es inevitable. Los catalizadores de niquel
de coste razonable son sistemas potenciales para esta aplicacion. De este modo, la
optimizacion de su preparacién debe orientarse a la obtencidén de materiales nanocristalinos de
elevada actividad y resistentes a la desactivacion (fundamentalmente por deposicion de
coque).

En este proyecto se propone el estudio del aluminato de niquel (NiAl,O4) como precursor
catalitico para la obtencion de catalizadores de niquel soportados activos en la oxidacion
parcial de metano. Como promotor que permitird controlar la acidez superficial del
catalizador resultante, se analiza la influencia de la incorporacion por impregnacion de
cantidades variables de 6xido de magnesio. De este modo, junto con la espinela pura
preparada por co-precipitacion, se aborda el estudio de los siguientes cuatro catalizadores:
2,5%MgO/NiAl,O4, 5%MgO/NiAl,O4,  7,5%MgO/NiIAILOs Yy 10%MgO/NiAILO,4.  Las
muestras han sido activadas por calcinacion a alta temperatura (850 °C) seguidas por un
tratamiento de reduccién a la misma temperatura.

Los catalizadores sintetizados han sido caracterizados mediante diferentes técnicas analiticas:
fisisorcion de N, a baja temperatura (propiedades texturales), fluorescencia de rayos X de
dispersion por longitud de onda (WDXRF) (composicion), difraccion de rayos X (XRD)
(propiedades estructurales), desorcion de amoniaco a temperatura programada (TPD-NHj3)
(propiedades é&cidas) y reduccion a temperatura programada con hidrégeno (TPR-Hy)
(reducibilidad).

El comportamiento catalitico se ha estudiado en un reactor tubular de lecho fijo automatizado
acoplado a un microcromatografo de gases. La reaccion de oxidacion parcial de metano se ha
llevado a cabo a una temperatura constante de 700 °C y a presion atmosférica durante un
periodo de reaccion de 20 horas. La alimentacidén gaseosa, con una relacion O/C de 1, ha
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estado compuesta por 80 mL min™ de CH,, 190,5 mL min™ de aire y 529,5 mL min™ de N,
es decir, un 10% de CHy, un 5% de O, y un 85% de N,. Estos flujos masicos parciales han
correspondido a un caudal total de alimentacion de 800 mL min™, equivalente a una velocidad
espacial de 38400 mL C g* h™.

Por altimo, con objeto de conocer los posibles fendmenos de desactivacion durante la
reaccion, los catalizadores usados en la oxidacién parcial de metano han sido caracterizados
mediante fisisorcion de N, a baja temperatura, difraccion de rayos X y termogravimetria
acoplada a espectrometria de masas (TGA-MS).

5.2.CONCLUSIONES

Tras realizar el estudio sobre el comportamiento catalitico de los diversos catalizadores
sintetizados en la oxidacion parcial y determinar sus diferentes propiedades texturales y
estructurales, se pueden extraer las siguientes conclusiones:

La incorporacion de cantidades crecientes de MgO sobre la espinela de niquel calcinada
supone una ligera pérdida de superficie especifica por taponamiento parcial de los poros.
Como consecuencia, el tamafio de los poros remanentes aumenta. La reduccion a alta
temperatura de la espinela provoca un cambio estructural, demostrado mediante difraccion de
rayos X, lo cual implica una disminucién del area superficial. Sin embargo, este cambio tras
la reduccion es menos notorio en presencia del promotor.

Los estudios de difraccion de rayos X de la espinela pura calcinada evidencian la presencia
masiva de especies Ni** en forma de aluminato con una contribucién minoritaria de NiO
como impureza, que refleja una pequefia proporcion del metal no incorporado en la estructura
espinela. La existencia de MgO incorporado también ha quedado refrendada. Después de la
activacion en atmosfera reductora se observa que la espinela sufre una transformacion casi
completa a niquel metalico y y-Al,O3, tal y como evidencia la ausencia de sefiales de
difraccion del aluminato. ElI 6xido de magnesio no es reducible en las condiciones de
activacion estudiadas, pero se ha observado que una fraccion de este promotor puede
interaccionar con la alimina generada para dar la espinela de magnesio (MgAl,O,).

La presencia de MgO y/o de MgAl,O, inhibe ligeramente el crecimiento de los cristalitos
metéalicos de niquel. El tamafio medio obtenido a partir de la espinela pura es 10 nm mientras
que en los catalizadores dopados desciende hasta alrededor de 8,3 nm. En base a estas
observaciones la introduccion del dopante permite minimizar la sinterizacién metalica durante
la etapa de activacion por reduccion.

El analisis de la reducibilidad de los catalizadores evidencia que la espinela de niquel
preparada por co-precipitacion es un material de elevada homogeneidad estructural con una
contribucion reducida de NiO (< 20%). Se comprueba, por otra parte, que el nivel térmico
necesario para la reduccion es exigente (850 °C). La deposicion de MgO conlleva un aumento
de la temperatura necesaria para la reduccion del catalizador resultante, que resulta mas
evidente para contenidos del 7,5y 10%MgO. Durante la etapa de reduccion se corrobora para
estos catalizadores la formacion en pequefias proporciones de la espinela de MgAIl;O4, no
reducible en las condiciones estudiadas.

La adicion de MgO es eficaz para disminuir la acidez superficial de la espinela de NiAl,O,.
Este descenso es mas pronunciado para contenidos elevados del dopante. Aunque menos
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evidente, es perceptible un aumento de la fortaleza acida de los centros acidos remanentes con
temperaturas de desorcion de amoniaco ligeramente crecientes.

La actividad catalitica de la espinela de NiAl,O,4 pura (sin dopar) en la oxidacion parcial de
metano es elevada con una conversion del 75%. Por lo tanto, constituye un precursor de
interés para la obtencion catalizadores Ni/Al,O3 con tamafios de cristalito metélico
relativamente reducidos (10 nm). Se ha comprobado que el comportamiento puede mejorarse
significativamente con la adiciéon de MgO como dopante con una concentracién superior al
5%, pudiéndose alcanzar conversiones del 83%, muy proximas a la conversion de equilibrio
(86%) en las condiciones de reaccion estudiadas. De este modo, el orden de actividad de los
catalizadores sintetizados en las condiciones de operacion estudiadas es:
base a estos resultados el contenido optimo de MgO esta en torno al 5% en peso con un
rendimiento a H, muy proximo al dictado por la termodinamica (0,92).

Aunque el area superficial de los catalizadores dopados disminuye ligeramente con respecto a
la espinela pura de partida y la reducibilidad est4 desfavorecida, el menor tamafio de cristal
del niquel y el descenso de la acidez superficial provocados por el MgO incorporado parecen
ser los responsables de la mejora de la actividad de la espinela modificada. Por otra parte, esta
adicion del dopante no provoca cambios en la estabilidad del catalizador, manteniéndose un
nivel de actividad constante durante un periodo de operacion relativamente prolongado
(20 horas). Los catalizadores usados presentan una cantidad apreciable de coque (5-7%) pero
que no parece afectar al comportamiento del catalizador. Las relaciones H,/CO obtenidas no
estan influenciadas por la presencia o ausencia de MgO, ya que todas ellas son similares
independientemente del catalizador analizado. En conclusion, los catalizadores Mg/NiAl,0O4
son atractivos para mejorar el comportamiento catalitico en la oxidacién parcial de metano
con respecto a la espinela pura.
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6. NOMENCLATURA

[hkI]
An

b

B

Cc

C

Ok

Dy
F(CHa,0)
F(CHay)
F(COy)
F(COyy)

F(Hz1)

Ky

Na

SmO

indices de Miller

Area de la seccion transversal del adsorbato

Parametro de ensuciamiento en funcion de la velocidad de alimentacion
Anchura experimental del pico

Concentracién de carbono en la superficie

Constante asociada a las entalpias de adsorcion y desorcion del adsorbato
Espacio interplanar

Diametro de poro

Caudal molar de metano entrada

Caudal molar de metano salida

Caudal molar de monoxido de carbono salida

Caudal molar de dioxido de carbono salida

Caudal molar de hidrégeno salida

Entalpia

Constante cinética de la reaccién

Numero de Avogadro

Presion de equilibrio

Presion de saturacion del adsorbato a la temperatura de operacion
Radio medio de poro

Constante universal de los gases ideales

Superficie especifica de BET

Area superficial del catalizador

Superficie activa del catalizador

Superficie activa del catalizador inicial

Tiempo

Temperatura
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t" Tiempo de operacion

\ Volumen

Va VVolumen de adsorbato requerido para formar la monocapa
Vi Volumen monocapa

Vmol Volumen molar del gas

Vp Volumen del poro

Y(CO) Rendimiento hacia mondxido de carbono
Y(CO;)  Rendimiento hacia didxido de carbono
Y(Hy) Rendimiento hacia hidrégeno

X(CH4)  Conversién de metano

6.1. LETRAS GRIEGAS

A Angstrom
Gsup Tension superficial del adsorbato
A Diferencia

o, B,y Especies reducibles de NiO

B Anchura de pico a la altura media

[0) Angulo de contacto entre la fase condensada y las paredes del poro
A Longitud de onda

0 Posicion angular

T NUmero Pi

6.2. ABREVIATURAS Y ACRONIMOS

ATR Reformado autotérmico (Autothermal Reforming)
BET Brunauer, Emmett y Teller

BJH Barrer, Joyner y Halenda

CG Gasificacion de carbon (Coal Gasification)

CG-HTE Gasificacién del carbon combinada con electrolisis de alta temperatura (Coal
Gasificacition combined with High Temperature Electrolysis)



DCG
DMC
FWHM
HTE

IUPAC

JCPDS

PEMFC

PID
POX
SOFC
SR

TGA-MS

TPD
TPR
u.a.

WDXRF

WETO
WGS
XRD

XRF

o1

Craqueo térmico de gas natural (Thermal Cracking of natural Gas)
Descomposicion catalitica de metano (Catalytic decomposition of methane)
Anchura de pico a mitad de altura (Full Width at Half Maximum)
Electrdlisis de vapor de alta temperatura (High Temperature Electrolysis)

Union internacional de quimica pura y aplicada (International Union of Pure and
Applied Chemistry)

Comité mixto de estandares de difraccion de rayos (Joint Comitte on Power
Diffraction Standards)

Pila de combustible de membrana de intercambio de protones (Proton Exchange
Membrane Fuel Cell)

Controlador Proporcional, integral y derivado

Oxidacién parcial (Partial Oxidation)

Pila de combustible 6xido s6lido (Solid Oxide Fuel Cell)
Reformado con vapor de agua (Steam Reforming)

Anélisis  termogravimétrico acoplado a un espectrometro de masas
(Thermogravimetric Analysis-Mass Spectrometry)

Desorcion a temperatura programada (Temperature Programmed Desorption)
Reduccion a temperatura programada (Temperature Programmed Reduction)
Unidades Arbitrarias

Fluorescencia de Rayos X de dispersion por longitud de onda (Wavelength
Dispersive X-ray Fluorescence)

World Energy Technology Outlook
Reaccion de desplazamiendo de agua (Water Gas Shift)
Difraccion de Rayos X (X-Ray Diffraction)

Fluorescencia de Rayos X (X-Ray Fluorescence)
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