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Tesi hau bukatzear nagoen honetan, lau urte hauetan nire ondoan egon diren
pertsonei eskerrak eman nahi dizkiet, tesiak argia ikustea posible izan delako
guztiei esker.

Lehenik eta behin, Martin Olazar eta Javier Bilbao eskertu nahi ditut tesiaren
hasieran nigan jarri zuten konfiantzagatik, baita ordutik igarotako denboran
emandako laguntza, aholku, ezagutza etab. askorengatik. Andres Aguayori ere
eskerrak eman nahi dizkiot laborategian erakutsitakoagatik baina batez ere
programazioarekin izan ditugun arazoak konpontzen laguntzearren.

Ondoren, laborategiko momentu on zein txarrak nirekin pasatu eta sufritu
dituzten pertsonak eskertu nahiko nituzke. Hasteko, mila esker Gartzen eta
Maider denbora luze honetan prestatutako laguntza eta erakutsitako ezagutza
guztiagatik baina batez ere hasierako bi urte zoro haietan eskainitako
laguntasunagatik eta emandako animo guztiengatik. Era berean, Maiteri, Joneri
eta Aitorri esker onak erakutsi nahi dizkiet laborategian hainbeste laguntzeagatik,
bai esperimentuekin, bai ekipoekin eta nola ez MATLAB-arekin!! Maite, eskerrik
asko tesia idazten eta zuzentzen laguntzearren; Aitor, mila esker zurekin eta
termobalantzarekin pasatako momentu barregarri guztiengatik, ezin dira diruz
ordaindu; Jon, mila esker autobusean sartu bezain pronto “zelan doa tesia?”
galdetu eta beti animoak ematearren. Oso gustura ibili naiz guztiokin lanean,
denon artean laborategian sortu dugun lan-giroa ezin hobea izan da! Ezin aipatu
gabe utzi, Aitziber eta Laura, lehenari nahiz eta jada hemen ez egon bere
sasoian asko lagundu izanagatik eta bigarrenari azken aldiko estutasun guztietan
animoak emategatik, mila esker. Eta nola ez, ikerketa talde osatzen duten
gainerako tropa guztiari beti laguntzeko prest egotearren. Zuen guztion laguntza
eta animo gabe tesi honek ez zuen aurrera egingol!

Etapa honetan, lanetik aparte asko lagundu didaten pertsona batzuk ere eskertu
nahiko nituzke. Nire Lekitxoko “lau katuari” (Ane, Eneritz, Ismene eta Lea)
eskerrik asko beti hor egotearren eta penak ahazteko “txitxin eguna”-k
edukitzearren, onenak dira! Zelan ez, nire Lutxanako “Friends™-ari, inoiz ez
neban pentsatuko ezezagun batzuk holako lagun onak bihurtu al zirinik, mila
esker beti holako hurre sentiaraztearren.



Azkan eskerrak etxekoei zuzenduta doiaz, batez be ama, aitxa ta nire ahizpa
“petardiari” baina aldi berean onenari. Nahiz eta etxian lanari buruz berba
askorik ez egin eta dana ixilpian eraman, beti niganako konfidantzia erakutsi eta
onduan egotiarren. Zelan ez, eskerrik asko “Otilio” egunik eta txarrenian be
barria ataratiarren, eztakitx zelan etxen dozun baina meritu makala daukazu.

Aurretik esan dudan moduan, zuek danok barik ez neban tesia aurrera atarako,
hortaz eskerrik asko bene-benetan danori!! “Pelotazo™ hau danona da!!
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Objetivos

OBJETIVOS

Esta tesis doctoral se enmarca en una amplia linea de investigacién sobre el
desarrollo de procesos térmicos y cataliticos para la valorizacién de residuos
plasticos, encaminada a la obtencién de combustibles liquidos, materias primas
(olefinas, aromaticos) o H,.

Se da

continuidad aqui a otros estudios previos de gasificacion, sin y con

catalizador, para producir H,, estableciendo como objetivo general la propuesta de
una tecnologfa con dos reactores en linea, de pirdlisis rapida el primero (spouted
bed cénico) y de reformado catalitico con vapor el segundo (de lecho fluidizado).

Para cumplir con este objetivo general se han planteado una serie de objetivos
concretos:

La instalaciéon de una unidad experimental de laboratorio con reactores de
spouted bed coénico y de lecho fluidizado, para valorizar plasticos en
régimen continuo, y con el equipamiento cromatografico requerido para el
analisis en linea de los productos de reformado (H,, CO,, CO, H,O) e
hidrocarburos formados como subproductos. Fundamentalmente la
tecnologia es la misma ya puesta a punto con la combinacién de un reactor
de spouted cénico y otro de lecho fijo, y la utilizacién de un lecho
fluidizado persigue disminuir los problemas operativos del lecho fijo, que
es bloqueado por la formacién de coque.

La evaluaciéon de la capacidad del reactor de spouted bed cénico para la
pirolisis rapida de diferentes plasticos (HDPE, PP, PS, PET), utilizando
vapor como gas inerte. Con este objetivo se pretende ampliar el
conocimiento que ya se tiene para el HDPE, evaluando las prestaciones de
esta tecnologia para otros plasticos, y en particular para mezclas reales,
dado que la viabilidad del proceso asi lo puede exigir. Ademas, se pretende
comprobar el caracter inerte del vapor de agua a la baja temperatura (500
°C) requerida en este reactor, por su interés para la sencillez y economia del
proceso.

El conocimiento de la capacidad del catalizador comercial para el
reformado de los volatiles de la pirdlisis de los diferentes plasticos y de su
mezcla. La utilizacion del reactor de lecho fluidizado permite una
operacion durante largo tiempo, lo que mejora la calidad de la medida de
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4 Obyjetivos

los indices de reaccién y concentraciones de los componentes del medio de
reaccion. Los resultados del reformado para los distintos plasticos
permitira evaluar el efecto de la composicion de los plasticos y de los
volatiles de su pirdlisis sobre los resultados del reformado.

- Determinar el efecto de las condiciones de operaciéon (temperatura, tiempo
espacial, relacién vapor/plastico en la alimentacién) sobre los indices de
reacciéon y composicion de productos, comparando estos resultados con
los de los pocos sistemas de reaccion de pirdlisis-reformado de la
bibliografia.

- Determinar el papel del coque como origen de la desactivacion,
determinando la naturaleza de este coque y la evolucién de su composicion
con el tiempo, asi como el efecto de la naturaleza del coque en su
capacidad de desactivaciéon. Asi mismo, identificar los componentes de
medio de reacciéon que pueden ser precursores del coque, para formular
una ecuacion cinética de desactivacion dependiente de esta concentracion.

- Establecer un modelo cinético a tiempo de reacciéon cero, en base a un
esquema que considere las reacciones individuales implicadas en el
reformado, calculando los parametros cinéticos mediante ajuste de los
resultados experimentales de concentracién de componentes (H,, CO,,
CO, H,O y lumps de hidrocarburos formados como subproductos), en un
amplio intervalo de condiciones (temperatura y tiempo espacial).

- Integrar en el modelo cinético una ecuacioén cinética de desactivacion, con
objeto de disponer de un modelo completo que permita la simulacién del
proceso en un amplio intervalo de condiciones de operacioén (temperatura,
tiempo espacial y tiempo)

Proceso de pirdlisis y reformado en linea para la produccion de Hz a partir de residuos pldsticos
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1. INTRODUCCION

Para enmarcar el contenido de la tesis, se analizan brevemente las previsiones de
consumo de H,, el horizonte de su produccion, en particular desde plasticos y sus
derivados, asi como los antecedentes tecnologicos correspondientes y las
caracterfsticas y aplicaciones del reactor de spouted bed coénico, cuya utilizacion
desempefia un papel relevante en la tecnologia propuesta.

1.1. PERSPECTIVAS DE H,

Se da un repaso tecnoldgico a la obtencién y aplicaciones del H,, con una breve
visién de las perspectivas de implantaciéon en el mercado energético, haciendo
hincapié en la politica de sostenibilidad al analizar estos aspectos.

1.1.1. El mercado de H,

El consumo mundial de H, estad en el intervalo 400-500 billones de Nm’, que
corresponde al 3 % del consumo total de energfa, con una aumento anual estimado
del 5-10 % (Kirtay, 2011). Con la perspectiva de racionalizar su produccion,
gestion y consumo, en el marco de la sostenibilidad se pueden distinguir los
siguientes mercados del H,, de acuerdo a su diferente papel (Levin y Chahine,
2010): 1) para su utilizaciéon industrial a gran escala; ii) en sectores comerciales; iii)
generado como subproducto y recuperable; iv) como fuente de energia o vector
energético.

El mercado mundial se reparte en los sectores de: produccion de NH; (para la
industria de fertilizantes) (49 %), refinado (hidrotratamiento e hidrocraqueo) de
fracciones del petroleo (37 %), sintesis de metanol (8 %) y aplicaciones menores,
en industrias como la alimentaria, electronica y metalargica (6 %) (Figura 1.1).
Nuevas fuentes fosiles, progresivamente de menor calidad que el petréleo
convencional y que requieren un severo hidroprocesado, como las arenas
bituminosas (la producciéon de bitumen en Alberta, Canada, fue de 1.5 millones de
barriles dfa’ en 2009 y la prevision es de 3.3 millones de barriles dfa” en 2019),
contribuyen a los crecientes requerimientos de H, (3-5 kg para la valorizacion de 1
barril de bitumen) (Kabir y Kumar, 2011).

Itsaso Barbarias Barainka



8 1. Introduccion

Amoniaco

49 %

Otros
6 %
Metanol
Refino del petroleo 8 %
37 %

Figura 1.1.  Reparto del consumo mundial de H,, por sectores industriales.

El mercado de H, en el sector de la pequefia y mediana empresa, incluye el
tratamiento de metales, produccién de perdxido de hidrégeno, fabricacion de
vidrio, microelectronica (fabricacién de semiconductores), generadores de energfa,
refrigeracion de generadores y alimentacién (hidrogenacion de aceites vegetales).
El grado de pureza requerido depende del proceso y mientras el tratamiento de
metales y su uso como refrigerante requiere poca pureza, las plantas de fabricacién
de semiconductores y las de hidrogenacién de aceites para el consumo humano
exigen la purificacion hasta niveles del 99.999 % de H,, que es suministrado
mediante cisternas de gas o criostatos de liquido. Este H, procede en gran medida
del obtenido como subproducto.

El 48 % del H, es producido a partir de gas natural, el 30 % a partir de nafta y
otras corrientes de refinerfa, el 18 % desde carbén y el 4 % mediante electrolisis
(Balat y Kirtay, 2010) (Figura 1.2). Este reparto pone de manifiesto que la actual
generacion de H, esta asociada al consumo de combustibles fosiles y a la emision
de CO, en sus procesos de producciéon (mayoritariamente el reformado con
vapor). Ademas, en gran medida su consumo se realiza en la industria
petroquimica, para la generacion de combustibles de automocién, a su vez
generadores de CO,,.

Proceso de pirdlisis y reformado en linea para la produccion de Hy a partir de residuos pldsticos
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Gas natural
48 %

Electrolisis
4%

Carbon
18 %

Derivados del petréleo
30 %

Figura 1.2.  Fuentes actuales de produccion de H,.

También se obtiene como subproducto en procesos como la obtencion
electroquimica de Cl y NaOH, y en la obtencién de etileno mediante craqueo
térmico con vapor, en los que es utilizado para aportar calor. La pureza de la
corriente de H, depende de las condiciones del proceso y esta en el intervalo 15-50
%. Su purificacién para otros usos es uno de los retos de la sostenibilidad de la
gestion del H,.

El futuro del mercado del H, estd impulsado por la necesidad de reduccion de
emisiones de CO,, lo que requiere su obtencién a partir de materias primas y
fuentes de energia renovables. La denominada Economia del Hidrigeno contempla un
futuro escenario (Figura 1.3) donde este gas, generado de forma limpia y
econémica a partir de un amplio abanico de energias renovables, serviria para
alimentar el grueso de las necesidades energéticas de la sociedad, mediante motores
de combustion interna, motores de combustion externa (jef) o preferiblemente, por
medio de pilas de combustible, para una mas eficiente generacién de energia. Esta
propuesta ayudaria a descentralizar y diversificar el sistema energético y reducirfa la
dependencia actual de los combustibles fésiles y la contaminacién atmosférica
(Turner y cols., 2008).
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10 1. Introduccion

Fuentes de energia Produccion de Hy Transporte Almacenamiento Utilizacion
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Figura 1.3.  Sistema energético basado en el H,.

El desarrollo de 1a Economia del Hidrdgeno puede realizarse desde diferentes materias
primas y con utilizacion de diferentes fuentes de energfa, con diferentes
tecnologias. Ademas jugaran un papel relevante las capacidades de transporte,
almacenamiento y distribucién. Este desarrollo estara influenciado por factores
tecnologicos, politicos, econémicos y sociales, cuya evolucion es dificil de precisar.

Para cuantificar la importancia del H, en el futuro energético, en la Figura 1.4 se
muestra una prevision de la evolucion hasta final del siglo 21 de la contribucion al
consumo de los diferentes portadores de energia (Kirtay, 2011) atendiendo a la
evolucion esperada de la oferta y la demanda y a la evolucion de las exigencias
medioambientales. Cabe sefialar: i) el agotamiento previsto para el afio 2070 del
carboén y biomasa como fuentes directas de energfa; ii) la utilizacién marginal en el
2100 de los derivados de petréleo como combustibles; iif) la disminucion del
consumo de gas natural a 1/3 del actual; iv) la continuidad de una pequefia
contribucién de la energfa de calentamiento doméstico e interno en las empresas
por soluciones locales (como la valorizaciéon energética de residuos); v) la
continuidad del consumo de energia eléctrica en el nivel actual, y; vi) el crecimiento
sostenido del consumo de H, hasta constituir en el 2100 el 50 % de la energfa total
consumida. La vision del reparto de la Figura 1.4 debe completarse con una
prevision de consumo de energfa en el 2050 de 1000 EJ (Internacional Energy
Agency, 2015).

Proceso de pirdlisis y reformado en linea para la produccion de Hz a partir de residuos pldsticos
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Figura 1.4.  Previsién de la evolucién durante el siglo 21 de la contribucion de
diferentes fuentes directas de energia al consumo mundial (Kirtay,
2011).

1.1.2. Retos y futuro del H, sostenible

Desde la perspectiva de la sostenibilidad, la obtencién de H, a partir de una fuente
fésil como el gas natural no es sostenible, debido a la emision de CO, en el
> 2
proceso de reformado con vapor. La no emision de CO, en el proceso productivo
permite calificar a la electrélisis de H,O como la mejor alternativa. Sin embargo, el
proceso aun tiene un coste inasumible, asociado a limitaciones tecnoldgicas para
las que no se esperan soluciones que posibiliten su viabilidad para la produccién de
H, a gran escala en las préximas décadas, aunque si se esperan soluciones para
aplicaciones de alto valor afiadido. En consecuencia, la previsiéon es que hasta el
afio 2100 se establece un escenario de transicién entre los periodos de obtencion
de H, a partir de gas natural (por reformado con vapor) y de agua (electrolisis), en
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12 1. Introduccion

el que la materia prima emergente es la biomasa lignoceluldsica valorizada por
gasificacion (Figura 1.5) (Kirtay, 2011), debido a su caracter de fuente renovable y
general disponibilidad. La gasificacién de biomasa, asociada a una politica agricola
y forestal sostenible, tiene una generacion neta nula de CO,,.

S: Solar OPP: Oxidacion Parcial de Petréleo
N: Nuclear RGN: Reformado de Gas Natural
E: Electrolisis GC: Gasificacion de Carbén

GB: Gasificacion Biomasa
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Figura 1.5.  Prevision de la evolucion durante el siglo 21 de la contribucion de
diferentes tecnologfas a la producciéon mundial de H, (Kirtay,
2011).

Para la implantaciéon del H, como vector energético, ademas del progreso en las
tecnologias de produccion desde fuentes renovables y en las tecnologias de celdas
de combustible, es necesario el progreso en la purificaciéon, almacenamiento y
distribucion. Cabe sefialar que las celdas de combustible exigen H, de calidad
ISO/TC 197 WG 12 (ISO/TS 14687/2), que supone una concentracion de H,
superior al 99.99 %, casi libre por tanto de otros componentes presentes cuando la
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produccién es a partir de hidrocarburos (CO, CO,, S, hidrocarburos) o por
electrolisis de agua (O,, NH;, Na, K). Igualmente el contenido de H,O ha de ser
menor de 5 ppm para evitar la corrosion en el depdsito de H, comprimido (Levin
y Chahine, 2010). Las membranas de Pd han sido muy estudiadas tanto en
reactores de membrana como para la purificaciéon del H, producido, si bien
presentan problemas de desactivaciéon (ensuciamiento, especialmente por S) y
limitacién de su eficacia con presencia de H,O en el medio. Estos problemas se
minimizan con membranas bi-metalicas de Pt-M (M = Ag, Cu o Ni), en las que el
metal M se selecciona de acuerdo con la composicion del medio.

El elevado poder calorifico del H, por unidad de masa, tiene como contrapartida
que es el elemento mas ligero (el metano es 8 veces mas pesado y la gasolina 10
veces), en consecuencia tiene una pequefa densidad energética por unidad de
volumen, lo que exige su almacenamiento criogénico (275 bar y 30 K), en
depositos a alta presion (700 bar) o como gas refrigerado (500 bar y 200 K) (Paster
y cols., 2011). Para su utilizacién como combustible de automocion se exige en
USA desde 2015 que el sistema completo de almacenamiento tenga como limites
respecto al vehiculo el 5.5 % en peso y 1.3 kWh L. El tiempo para repostar
rellenando el depdsito debe ser de 3.5 min. Igualmente, para las microceldas de
combustible de equipos portatiles se exigen como limites una fraccién del 2 % en
peso y de 0.12 g mL". Se consiguen estas elevadas densidades de almacenamiento
del H, en diferentes materiales (compuestos que generan hidruros, como LaNi;,
21V,, ZtMn,, TiMn,, CeNi,, Yfe,, Y,Ni,, Th,Fe., Y Fe,,, TiFe, ZrNi, Mg,N,, Ti,Ni,
y estructuras adsorbentes compuestas por metales y nanotubos de carbon), que
tienen el problema general de ser sensibles a impurezas. Por otro lado, el
almacenamiento criogénico del H, como un liquido puede integrar la necesaria
purificacion.

En la Figura 1.6 se muestra la previsién establecida por Demirbas (2009) hasta el
afio 2050 para el consumo de combustibles de automocién (biocombustibles, gas
natural e H,) alternativos a los combustibles derivados del petrdleo, que supondran
el 38 % del combustible total en esa fecha limite.

Algunos autores hacen hincapié en que gran parte de las previsiones minorizan los
costes medioambientales de emision de CO, de la diferentes tecnologias y su
incidencia sobre la humanidad (aumento del nivel del mar, destruccién de la
biodiversidad, pérdida de cosechas, incidencia sobre la salud). Considerando
crecientes tasas de emision de CO, de aplicacion mundial, junto con una
proyecciéon optimista de la evolucion de la tecnologia de electrolisis del agua con
energfa solar (con un coste de produccién de H, de 4.5 euros GJ ', equivalente al
correspondiente por reformado del gas natural), Nowotny y Veziroglu (2011)
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adelantan el periodo de transicién entre las economias del petréleo y del H,
obtenido a partir de fuentes renovables.

BC:Biocombustibles GN: Gas Natural H: Hidrégeno
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Figura 1.6.  Evoluciéon prevista hasta el afio 2050 de la contribucién de
combustibles de automocion alternativos a los derivados del
petréleo (Demirbas, 2009).

Proceso de pirdlisis y reformado en linea para la produccion de Hz a partir de residuos pldsticos



1. Introduccion 15

1.2. USOS DEL H,

1.2.1. Combustible

El H, es un combustible limpio, con una potencia calorifica de 122 kJ g, 2.5-2.75
veces la del gas natural o la de un combustible hidrocarbonado, que no emite CO,,
tiene una rapida velocidad de combustion y un elevado indice de octano efectivo,
no es toxico, ni tiene capacidad de formaciéon de ozono. Puede utilizarse en
motores de combustion interna no muy diferentes de los motores alimentados con
gasolina (Balat, 2005), y en vehiculos eléctricos de pila de combustible.

Otra ventaja importante es que el tnico producto de su oxidaciéon es H,O, y no
produce los contaminantes habituales de los gases de escape de motores de
combustibles fésiles (como CO, hidrocarburos, soof o contaminantes de S). La
combustién de H, con aire produce bajos niveles de NO,, que pueden minimizarse
adoptando medidas adecuadas, como disminuir la temperatura y las revoluciones
del motor, permitiendo una mejor disipacién del calor (Saxena y cols., 2008),
pudiendo reducir las emisiones de NO_ a valotes tan bajos como 1/200 veces las
producidas en motores diesel (Ma y cols., 2003). Ademas, el limite de
inflamabilidad del H, en aire (4-75 % en volumen) es mucho mas amplio que el del
metano (5.3-15 % en volumen) o la gasolina (1-7.6 % en volumen), y la energfa
minima de ignicién de una mezcla estequiométrica H,-aire es un orden de
magnitud menor que la de una mezcla metano-aire (~ 0.03 mJ, en condiciones
ambiente) (Balat, 2008). Un motor de H, es facil de arrancar en climas muy frios
porque el H, permanece en estado gaseoso hasta 20 K (Ma y cols., 2003). Su
densidad energética (00120 k] g') es 2.6 veces mayor que la de gasolina, lo que
significa que es mas eficiente energéticamente.

La utilizaciéon de H, como combustible de automocion se enfrenta al importante
reto de su almacenamiento y distribuciéon. El H, puede almacenarse a bordo de un
vehiculo principalmente como gas comprimido, como liquido criogénico y como
gas enlazado con ciertos metales como hidruro metalico o adsorbido en
compuestos de carbon (Balat, 2007; Zubizarreta y cols., 2009). Sin embargo, cada
una de estas tecnologfas presenta importantes retos que deben ser resueltos.

Las pilas de combustible convierten en energia eléctrica la energfa almacenada en
un combustible, tal como H,, mediante reacciones electroquimicas, siendo su
operacion eficiente, limpia y silenciosa (Song, 2002). Se pueden utilizar en sistemas

Itsaso Barbarias Barainka



16 1. Introduccion

estacionarios a gran escala para generacion de electricidad distribuida, en sistemas
moviles para transporte de vehiculos, asi como en dispositivos de suministro de
electricidad portatil para equipamientos microelectronicos y unidades de energfa
auxiliares (APU). Ofrecen ventajas de eficiencia respecto a los motores de
combustion interna alimentados por H,, superior al 90 % si se utiliza el calor
residual y estan siendo comercializadas por los fabricantes de automéviles.

Los diferentes tipos de pila de combustible se clasifican en funcién del tipo de
electrolito: 1) de membrana polimérica de intercambio proténico (PEMFC) que

operan a [BO °C con potencias de 0.1-500 kW, ii) alcalinas (AFC) que operan a
100 °C con potencias de 10-100 kW, iii) de acido fostérico (PCFC) para
operacion a [200 °C y potencias de mas de 10 kW, iv) de carbonato fundido

(MCFC) a [b50 °C y potencias de 100 kW, y v) de éxido sélido (SOFC) para muy
alta temperatura de operacion, entre 800-1100 °C y potencias de mas de 100 MW
(Ghenciu, 2002). Las de baja temperatura, especialmente las PEMFC, son las de
mayor potencial para uso en automocion y en pequenas unidades estacionarias (su
baja temperatura de operaciéon proporciona un rapido arranque y apagado,
operacion sostenida con alta densidad de corriente, bajo peso, compacidad, larga
vida de la pila, adecuacién para operacion discontinua) (Nilsson y cols., 2000). Las
de alta temperatura son mas prometedoras para generacion de energia estacionaria

(Wakui y cols., 2010).

1.2.2. Materia prima de refineria

1.2.2.1. El hidroprocesado

El hidroprocesado es una denominacion genérica de los procesos de refineria con
H, como reactante, que se realizan en un amplio abanico de condiciones. Estos
procesos se pueden clasificar en (Perdan, 2004; Speight, 2004):

®* Hidrotratamiento (HDT), hidroprocesado no-destructivo o simplemente
hidrogenacion. Persigue disminuir el contenido de componentes indeseables.
Cuando se procesan fracciones de destilaciones ligeras y medias, consiste en
reacciones de hidrodesulfuraciéon (HDS), hidrodesnitrogenacion (HDN) e
hidrodesaromatizaciéon (HDA). Cuando se tratan fracciones pesadas, junto
con las reacciones anteriores estan presentes otras, de hidrodesmetalizacion
(HDM) y de hidrodesasfaltado.
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* Hidrocragneo (HYC), hidroprocesado destructivo. Es un proceso de
hidrogenacién mas severo, que persigue la transformacién de fracciones
pesadas (desde gas oil de vacio y de cwker hasta gas oil atmosférico) en
fracciones medias y ligeras (desde diesel pesado hasta nafta ligera).

Estos procesos cataliticos tienen mayor rendimiento y selectividad de fracciones
liquidas, pero requieren un mayor coste de inmovilizado que los de tratamiento
térmico y tienen un elevado consumo de H,.

Los diferentes objetivos de las unidades de hidroprocesado son:

1. Eliminacién de aromaticos, N, S y metales de la alimentacién, cuando
ésta deriva directamente del petréleo o corresponde al “fondo del barril”,
como es el caso de residuos de la destilacién atmosférica o de vacio o el
producto de unidades de coker o de visbreaker.

2. Aumento del rendimiento de destilados medios y productos ligeros.

3. “Acabado” de los combustibles de automocién para cumplir con los
requerimientos medioambientales.

El primer objetivo tiene un doble cometido: 1) hacer aceptable la alimentacién a las
siguientes unidades, en las que el S origina graves problemas de corrosion, y tanto
el S, N y metales originan problemas de desactivacion de los catalizadores; ii) evitar
que estos componentes terminen en los combustibles finales. El pretratamiento
con H, de la alimentacién del FCC no sélo mejora la composiciéon de los
destilados medios sino que también aumenta su rendimiento en detrimento de
gases secos, aceites de ciclo y coque.

El segundo objetivo, aumento de los rendimientos de destilados medios, es una
tendencia del mercado para satisfacer la demanda de gasoil para motores diesel.

El tercer objetivo surge asociado a las reformulaciones en los combustibles de
automocion, fruto de las legislaciones medioambientales (Tabla 1.1), las cuales
exigen un contenido maximo en aromaticos del 22 % en volumen en la gasolina y
menores al 35 % en el diesel. Reducciones analogas son aplicables al contenido de
S. Las previsiones establecen que con el hidroprocesado de corrientes pesadas de
refinerfa no se pueden alcanzar las especificaciones de S (menos de 10 ppm) y de
aromaticos en la gasolina y el diesel, por lo que es necesaria otra etapa posterior de
hidroprocesado.
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Tabla 1.1. Evoluciéon histérica de los limites de composicion de los
combustibles de automocion.

Gasolina Diesel

Periodo  Especificaciones Periodo  Especificaciones

Antes de ¢ Disminucién de Pb Antes de o Azufre: 1-0.2 %, max.
1994 1993 o

* Bajada de Rvp Cetanos: Sin limites

* Aromaticos: Sin limites
1995- Gasolina reformulada (RFG) 1993- * Azufre: 0.2-0.05 %,, max.
2000 e Eliminacién de Pb 2000 Cetanos: 40-46 min.

. 0 Axe o o ,
* Benceno: 1 % max.; * Aromaticos: 35 %, max.
Aromaticos: 25 %, max.

* Oxigeno < 2 %,,

* Rvp: 7.2/8.1 psi max.

2000 en RFG, fase I1 2000 en o Azufre: 0.001-0.05 %, max.
adelante o Azufre: 30 ppm adelante o Ceranos: Incremento
* Benceno: 0.8 %, max.; e Aromaticos: Reduccion
Aromdticos: 22 %, max. ¢ Volatilidad: Incremento

* Rvp: 7.2/8.1 psi max.
* QOlefinas: 4 %,

Desde * Azufre: 10 ppm max. Desde * Azufre: 10 ppm max.
1-1-2009 ¢ Benceno: 1 %, max.; 1-1-2009 & Cetanos: 51 min
Aromaticos: 35 %, max. * Poliaromaticos: 8%,, max.

* Rvp: 60 kPa max.
* Olefinas: 18 %,

Ahora bien, el hidrotratamiento de gasolina y diesel es menos severo que el
hidroprocesado de corrientes pesadas, para no disminuir el peso molecular medio
o la temperatura de ebullicion. Esta cuestién tiene un enfoque diferente para la
gasolina y el diesel. El hidrotratamiento de diesel es un proceso muy extendido,
que se aplica al 90 % del consumido. En el caso de la gasolina, dado que es una
fraccion ligera, es imprescindible minimizar el craqueo, porque disminuirfa el
rendimiento de esta fraccion. Por otro lado, la hidrogenaciéon debe ser suave, ya
que las corrientes de salida del FCC son notablemente olefinicas (20-30 % en
volumen) y su saturacion conlleva la disminucién del indice de octano.
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Partiendo de la mayor energia requerida para la hidrogenacion del anillo aromatico
(debido a la resonancia) no se puede alcanzar un hidrotratamiento selectivo de
compuestos aromaticos respecto a los olefinicos. Por lo tanto, el hidroprocesado
de gasolina no persigue una reduccion significativa de compuestos aromaticos y si
la desulfuracion. Para contrarrestar el efecto inevitable de la disminucion del indice
de octano se suele llevar a cabo una posterior isomerizacién sobre catalizadores
acidos a baja temperaturas.

La fraccién aromatica mayoritaria en la gasolina es la correspondiente a AH
(aromaticos de un anillo, principalmente benceno y alquilbencenos), mientras que
en el diesel corresponde a PAH, benzoparafinas (tetralina, decalina o
ciclohexilbenceno), naftalenos, bifenilos e indanos. Mientras la hidrogenacién de la
fraccion AH implica la disminucién del RON en la gasolina (la ruptura del anillo y
posterior isomerizacion puede aliviar esta caida), en el caso de las fracciones PAH
del diesel, tanto la hidrogenaciéon como la apertura selectiva del anillo aumentan el
indice de cetano, sin disminuir significativamente el punto de ebullicién de la
mezcla.

Segun lo expuesto, el hidroprocesado de gasolina requiere condiciones de
hidrotratamiento (sin ruptura hidrogenolitica), mientras que para el diesel son
necesarias condiciones de hidrocraqueo medio (con ruptura hidrogenolitica
selectiva). Atendiendo a estos objetivos diferentes, se pueden agrupar las unidades
de hidroprocesado en base a tres niveles de severidad: i) de hidrotratamiento, ii)
hidrocraqueo medio, y; iif) hidrocraqueo (Tabla 1.2).

Tabla 1.2. Condiciones estandar de unidades de hidroprocesado.
Condiciones Hidrotratamiento Hidrocraqueo Hidrocraqueo
(HDT) medio (MHYC) (HYC)
Temperatura (°C) 270-340 320-450 350-450
Presion total (bar) 7-207 50-100 100-250
H,/aliment. (m’/m’) 360-500 300-700 800-2000
LHSV (h) 1.5-8.0 0.5-1.5 0.8-1.7
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Atendiendo a los diferentes objetivos, las unidades de hidroprocesado (del orden
de 1500 en el mundo), cumplen diferentes funciones en una refineria y su
capacidad de procesado es casi la mitad de la capacidad de destilado. Una moderna
refinerfa tiene al menos 3 unidades: i) 1 para nafta; i) 1 6 2 para gasoil ligero; iii) 1
6 2 para gasoil pesado o gasoil de vacio. Las destinadas al HYC eran menos
numerosas que las de HDT, pero el nimero se estd igualando por la creciente
implantaciéon de unidades de MHYC para satisfacer los requerimientos
medioambientales de los combustibles.

1.2.2.2. Hidroprocesado de nuevas alimentaciones

Las unidades de hidroprocesado tienen una gran importancia en el futuro de las
refinerfas para la intensificaciéon de la valorizaciéon del petréleo, mediante la
valorizacién de corrientes de interés secundario, asi como para la incorporacion en
refineria de corrientes derivadas de residuos de la sociedad de consumo.

Entre las corrientes de refinerfa no validas como combustibles y por tanto con un
interés secundario, la gasolina de pirdlisis (PyGas) es una corriente aromatica
subproducto de la unidad de craqueo con vapor de naftas y cuyo objetivo es la
obtencion de olefinas C,-C,. La creciente demanda de estas olefinas aumenta el
desfase entre la produccion de PyGas y su utilizacion, limitada por la disminucion
del contenido de aromaticos de los combustibles de automocién. La composicion
de la PyGas depende de la alimentacion a la unidad de craqueo con vapor. En
Europa se alimenta comunmente nafta ligera, con un rendimiento de PyGas del 36
% en peso, la cual tiene un contenido de aromaticos superior al 70 %
(fundamentalmente C,,). Tampoco es previsible una mejora en la alimentacion,
sustituyendo la nafta por LPG (rendimiento de gasolina de pirdlisis del 15 %) o
por etano (1 %), sino que la tendencia es incorporar alimentaciones de menor
calidad (con menor rendimiento de olefinas y mayor de PyGas). La Figura 1.7
(Perdan, 2004) esquematiza las rutas de interés para valorizar corrientes aromaticas
mediante hidroprocesado, con dos objetivos alternativos: i) la obtencién de n-
alcanos C,,, que recirculados constituyen la alimentacion ideal de la unidad de
craqueo con vapor; ii) la obtencién de isoalcanos, constituyentes del poo/ de la
gasolina, idoneos para alcanzar un elevado indice de octano.

Castafio y cols. (2007a,b, 2009) han estudiado el hidroprocesado de PyGas,
comparando el comportamiento como soportes del Pt de las zeolitas con
estructuras MFI (HZSM-5), BEA (HP) y FAU (HY) y de una silice-alimina
amorfa (ASA), en condiciones de hidrocraqueo severo (con apertura de anillo).
Gutiérrez y cols. (2011b) han propuesto el esquema cinético de la Figura 1.8 para
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el hidrocraqueo de PyGas sobre un catalizador de Pt-Pd/HZSM-5, obteniendo los
parametros cinéticos en los intervalos 350-450 °C y 20-50 bar.

AROMATICOS (Cy-C,) —@ —@—

. Hidrogenacion i
Hidrocraqueo Pt, Pd, Ir, Ni, Mo / ALO, Hidrocraqueo
metal noble/ metal noble/

soporte acido soporte
Cicloalcanos —D —D— neutralizado o de

acidez moderada

Ruptura delanillo
zeolita (con o sin metal)

\4 m- v
n-alcanos isoalcanos /l\r\

Figura1.7.  Esquema de las rutas alternativas de hidroprocesado de aromaticos
ligeros mediante hidrocraqueo o en dos etapas, y posibles usos de
los productos (Perdan, 2004).

Cicloalcanos

Figura 1.8.  Esquema cinético del hidrocraqueo de PyGas sobre un catalizador
de Pt-Pd/HZSM-5 (Gutiétrez y cols., 2011b).
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El aceite de ciclo ligero (LCO) es una corriente producto de la unidad de craqueo
catalitico (FCC), cuya utilizacién en la formulacién del combustible diesel de
automocion se ha visto limitada por las restricciones de la composicién de estos
combustibles en cuanto al contenido de aromdticos, de azufre y de indice de
cetano. El hidroprocesado puede valorizar esta corriente, eliminando el desfase
entre la produccién y los requerimientos del mercado. Este hidroprocesado del
LCO puede realizarse en dos etapas: 1) de hidrodesulfuracion (HDS),
hidrodesnitrogenaciéon (HDN) e hidrodesaromatizacion (HDA) (Ding y cols.,
2009); 2) de ruptura de anillo, hasta el intervalo de peso molecular e indice de
cetano requeridos en los combustibles diesel (Nylén y cols., 2008). Gutiérrez y
cols. (2011a, 2012a-¢) han estudiado el comportamiento de diferentes catalizadores
y el efecto de las condiciones de operaciéon en el hidroprocesado en una etapa
(Figura 1.9), que tiene como productos a los destilados medios, nafta, LPG y gases
secos, dependiendo el avance de la reaccion del catalizador y de las condiciones de
operacion.

\
—— | Gasolina | ——
~ i
| LPG | <—i
N i
> | Gas | :_—

Figura1.9.  Esquema cinético del hidrocraqueo de la fraccién pesada del LCO
sobre un catalizador de Pt-Pd/HZSM-5 (Perdan, 2004; Gutiérrez y
cols., 2012d).

Por otro lado, es creciente el interés por el hidroprocesado de corrientes derivadas
de los residuos de la sociedad de consumo (plasticos y neumaticos). El
hidroprocesado de liquido de pirdlisis de poliolefinas se ha estudiado con
catalizadores de sulfuros de Ni y NiMo sobre zeolitas HZSM-5 y SiO,/ALO,
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(Ding y cols., 1997; Joo y Guin, 1998) con un rendimiento de gasolina del 50 %.
Escola y cols. (2011, 2012) han obtenido con un catalizador de Ni/Hf una
selectividad de gasolina del 68.7 %, con un indice RON mayor de 80 y con una
fraccion gas-oil con nimero de cetano mayor de 70.

El caracter aromatico y sulfurado del liquido de pirélisis de neumaticos (STPO)
exige de un tratamiento de hidroprocesado mas severo que el liquido de
poliolefinas, que implique reacciones de HDS, HDA e HC. Hita y cols. (2015a)
han obtenido un producto con un contenido de nafta del 25 % en peso y de diesel
del 57 % con un catalizador de NiMo/SiO,ALO,, mejorando la composicion de
estos productos hasta la calidad requerida como combustible, en una segunda
etapa (de hidrocraqueo) con un catalizador de PtPd/SiO,-AlL,O, (Hita y cols.,
2015Db).
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1.3. PRODUCCION DE H,

En este apartado se hace un breve resumen de las tecnologfas de produccién de
H,, que seran comparadas desde la perspectiva de la sostenibilidad. Desempena un
importante papel en la economia global y en la sostenibilidad medioambiental, la
utilizacion de materias primas renovables (agua, biomasa) y fuentes renovables de
energia (solar, edlica, hidraulica), con objeto de minimizar la obtencién de energia
por combustién de fuentes carbonadas fosiles (petrdleo, gas natural, carbén) y la
consiguiente emisiéon de CO,. El esquema de Westermann y cols. (2007) (Figura
1.10) identifica las fuentes f6siles y renovables para la obtenciéon de H,.

Figura 1.10. Potenciales fuentes de H, (Westermann y cols., 2007).
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1.3.1. Reformado de fuentes fosiles

En la Figura 1.11 se muestra un esquema de las etapas de tratamiento de los
combustibles fésiles (carbon, hidrocarburos liquidos y gas natural) previas al
reformado para obtencién de H, y de las posteriores aplicaciones del H, obtenido.
Las tecnologias generales de reformado son: i) con vapor (SR); 2) con oxidacién
parcial (POX) y; 3) autotérmico (ATR).

@ Gasificacién Limpieza y

desulfuracién de gas

) :
liquidos Celdas Alta Temperatura

Refor —>
ormado (SOI (j, MCE L)
w Desul furaclé n

L | Water Gas Shift

Eliminacién CO (PROX,
membrana, PSA; etc.)

Gas de Sintesis

H,/CO ~ 2 T
v v
Celdas Baja Temperatura Almacenamiento
(PEMFC) hidrégeno
A\ 4 \4 \4
Sintesis Sintesis Otros productos

Fischer-Tropsch Metanol/DME dealto valor

Figura 1.11.  Etapas del procesado de fuentes fésiles para la produccion de H,
via reformado (adaptada de (Holladay y cols., 2009).

1.3.1.1. Reformado con vapor

El reformado con vapor es la tecnologia mas utilizada, con el gas natural como
materia prima. No requiere O,, tiene la menor temperatura de operaciéon y produce
un gas con la mayor relacién H,/CO (= 3), mas adecuada por tanto para obtener
H,. Ahora bien, es un proceso endotérmico que requiere energia externa (la
temperatura de reaccion es mayor que 500 °C), lo que aumenta la emisiéon global
de CO, (la mayor de las tres tecnologfas). La reaccién (para un hidrocarburo), es:
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C_H_+mH,0 o mCO+ (m + “)Hz (1.1)
2

Como catalizador se utiliza industrialmente Ni/ALO;, que en el reformado de
CH,, adsorbe éste y el H,O (Figura 1.12), para liberar posteriormente el H,.

CH, H,0 CH;, OH OH OH

N¢1(0) < /_’Nf N \/

AN
NVANPZN /\/

O

Figura 1.12. Adsorcién de los reactantes en el catalizador de Ni/ALO;, en el
reformado de CH,.

Las limitaciones de transporte de materia y de energia en las particulas de
catalizador estan siendo resueltas con soportes monoliticos, que posibilitan la
utilizaciéon de metales nobles (Rh y Pt son los mas activos), aunque el elevado
coste de estos materiales ha dado paso a la utilizacion de catalizadores de Co. La
desactivacion del catalizador por coque es un problema que es atenuado operando
en condiciones y con promotores en el catalizador (Mg o K) adecuados para
gasificar el coque. En la operacion industrial de reformado de metano se consigue
una eficiencia energética del 85 % (Al-Hallaj y Kiszynski, 2011).

1.3.1.2. Oxidacién parcial

La oxidacién parcial (exotérmica) es una combustioén controlada:

C.H +20, o mCO+-H, (1.2)
2 2
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No requiere catalizador, transcurre a mayor temperatura, es mas tolerante al S que
las otras tecnologias y produce un gas con relacion H,/CO entre 1 y 2, adecuada
para las reacciones de sintesis (Fischer Tropsch o de metanol o DME). Sin
catalizador se requiere una temperatura de 1300-1500 °C para la conversion
completa, minimizando la formacién de carbonilla (s007). La utilizacion de
catalizadores de Ni (genera coque) o de Rh (elevado coste) permite disminuir la
temperatura hasta el intervalo 800-1000 °C. Las dificultades inherentes al control
de la temperatura (con riesgo de explosién) por la exotermicidad del proceso,
limitan en la actualidad su aplicacién a unidades portatiles, que con metano tienen
una eficiencia del 60-75 %, menor por tanto que la de los reactores de reformado
con vapor (Holladay y cols., 2004).

1.3.1.3. Reformado autotérmico

Se controla la oxidacion parcial para que el proceso sea energéticamente neutro

b
por lo que no se requiere un aporte de energia externa. Igual que la oxidacién
parcial, requiere de una unidad de separaciéon del O, alimentado, o utilizando aire,
del N, de la corriente de productos. La reaccion transcurre con la estequiometria
global:

C.H +2H0+20, o mCO+ (m + “)Hz (1.3)
2 4 2 2

Ahora bien, se utiliza un disefio del reactor con dos zonas, en las que se realiza
primero la combustion parcial (generando un perfil creciente de la temperatura) y
la corriente es reformada en una zona catalitica, en la que el perfil de temperatura
es decreciente (Krumpelt y cols., 2002). El sistema presenta varias ventajas: 1)
puede ser arrancado rapidamente; 2) el aporte de energia y la reaccion se realizan
en una unidad integrada; 3) tiene menor coste de capital que las otras tecnologfas;
4) tiene gran potencial de aumento de escala (Wilhelm y cols., 2001). Para el
metano la eficiencia es similar a la de los reactores de oxidacion parcial.

1.3.1.4. Tecnologias de purificacion
Desulfuracion. Los combustibles fosiles tienen compuestos organosulfurados que

son eliminados mediante adsorcion o reacciones (hidrodesulfuraciéon o
alquilacién). La adsorcion (generalmente con carbon activo) exige, tanto para gas
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natural como para combustibles liquidos, un sistema de adsorciéon-regeneracion del
adsorbente (Hernandez-Maldonado y Yang, 2003). También se han ensayado
como adsorbentes zeolitas modificadas o Ni soportado, que es transformado en
NiS.

Para la hidrodesulfuracién, con H, a elevada presion, se utilizan catalizadores de
Ni, Co y Mo, soportados sobre una funcién acida (carbon activo, y-Al,O;, o zeolita
Y), liberandose el S como H,S (Babich y Moulijn, 2003). El proceso requiere un
notable coste asociado a la desactivacion del catalizador. La alquilacion, también
con elevados costes, ha sido unicamente estudiada a escala de planta piloto y
permite separar los compuestos organosulfurados que aumentan su peso
molecular, lo que posibilita su separacion por destilacion.

Reduccion del CO. La corriente de productos del reformado tiene un contenido de
CO superior al 5 %, lo que requiere en primer lugar un reactor para la reacciéon de
gas de agua (Water Gas Shift, WGS):

CO+H,0 « CO, +H, AH = -41.1 kJ mol” (1.4)

Se utiliza un catalizador bifuncional, el convencional es CuO-ZnO/y-ALO; (Song,
2002), aunque se han utilizado funciones metalicas de Fe, Pt o Fe-Pt y zeolitas
como funciones acidas (Zhao y Gorte, 2004). Como la reacciéon es reversible
exotérmica, para alcanzar una elevada conversion (< 1 % de CO) se utilizan dos
reactores en serie, de alta y baja temperatura.

Para disminuir aun mas la concentracion de CO se utilizan las tecnologias de
metanacion selectiva o de oxidacién preferente (PrOx). La primera consiste en la
reducciéon del CO en una celda de combustibles (tipicamente una PEMFC) y
aunque no requiere aire, por cada molécula de CO reaccionada se requieren tres de
H,. Es preferida la tecnologfa PrOx con catalizadores de metales nobles (Pt, Ru o
Rh) soportados en Al,O; (Perdan, 2004). Posteriormente, la utilizaciéon de una
membrana (las aleaciones de Pd con otros metales ofrecen mejores prestaciones
que las ceramicas) permiten alcanzar elevadas purezas (> 99.999 %) de H,.
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1.3.1.5. Descomposicion del metano

La descomposicion de hidrocarburos permite obtener H, sin CO ni CO, como
subproductos. La descomposicion del CH, es:

CH, — C+2H, AH = 75.6 k] mol’ (1.5)

Es una reacciéon endotérmica que debido a la fuerza de los enlaces C-H requiere
una temperatura superior a 1200 °C para alcanzar un rendimiento notable, lo que
se resuelve utilizando un catalizador, bien metalico o bien un carbén activo, que
permite operar por encima de 600 °C. Por otro lado, la obtenciéon de C
filamentoso ha abierto un amplio campo de estudio en la ciencia de materiales para
obtener C con estructuras diferentes.

La comparaciéon de reactores convencionales para la obtenciéon de H, ha
aconsejado la utilizacién de reactores de lecho fluidizado turbulento, para
favorecer la rotura de los aglomerados de material carbonoso, que debe ser
continuamente retirado del lecho. El calor es suministrado por la corriente de gas
inerte, por la corriente de catalizador regenerado (operando con un sistema
reactor-regenerador) o por la combustién 7z sitn de parte del H, producido.

Suelves y cols. (2005) obtuvieron a 700 °C con un catalizador de Ni comercial de
reformado, practicamente la conversiéon de equilibrio de H,. Los catalizadores
metalicos siguen el orden de actividad: Co, Ru, Ni, Rh > Pt, Re, Ir > Ps, Cu, W,
Fe, Mo (Abbas y Daud, 2009). Para el Ni, la SiO, resulta ser un soporte mas
adecuado que TiO,, MgO, ZrO, y ALO; (Li y cols., 2004a), si bien Choudary y
cols. (2001) hacen hincapié en la bondad de catalizadores de Ni/ZrO, y Ni/Ce-
NaY, desde la perspectiva de su regenerabilidad.
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1.3.2. Separacion electroquimica del agua

Holladay y col. (2009) distinguen las rutas de: electrdlisis, termolisis y
fotoelectrolisis.

1.3.2.1. Electrdlisis

Los electrolizadores comerciales para generar H, a pequefia escala operan con
eficiencias del 56-73 %, correspondiente a consumos de 53.4-70.1 kWh kg de H,,
alatmy 25 °C,y con O, como subproducto. La tecnologia mas convencional
utiliza electrolitos alcalinos (tecnologia mas desarrollada y de menor coste), y se
han ido incorporando membranas de intercambio de protones (PEM) y celdas con
o6xidos solidos como electrolitos (SOEC), que son mas eficientes pero que estan en
fase de desarrollo tecnolégico. Los retos para su aplicacion a gran escala son, por
un lado tecnolodgicos y por otro, su integraciéon con fuentes renovables de energia
(solar, edlica o hidraulica), que se han implantado con el diferente objetivo de
generar electricidad y cuyos picos de exceso de producciéon podrian ser utilizados
en la electrolisis.

Electrolizador alealino. El electrolito es una solucién acuosa de KOH o NaOH al 30
% en peso. El catodo es de Ni recubierto de Pt y el anodo es de Ni o Cu
recubierto por un 6xido metalico, de Mn o Ru. La densidad de corriente esta en el
intervalo 100-300 mA cm™y la eficiencia es del 50-60 % (Turner y cols., 2008).

El agua es alimentada en el catodo, donde:
2H,0+2¢ - H, +20H" (1.6)

El H, se separa de la solucién alcalina en una unidad externa, en la que se repone
el electrolito. Los iones OH circulan en el electrolito y en el anodo se forma O,

40H™ - O, +2H,0 (1.7)
La reaccién completa es:
1
H,O - H, +EOZ AH = -288 kJ mol” (1.8)

Proceso de pirdlisis y reformado en linea para la produccion de Hz a partir de residuos pldsticos



1. Introduccion 31

Electrolizador de membrana de intercambio de proton (PEM). El equipamiento es similar al
de las celdas de combustible PEM, porque actian con las etapas en sentido
contrario. Utilizan como electrodos catalizadores de Pt, Ir, Ru y Rh sobre un
soporte poroso (carbon activo) y una membrana de Nafion, que ademas de separar
los electrodos actia como separador de los gases (Pettersson y cols., 2000), por lo
que no se necesita una unidad de separacion gas/liquido.

El agua se descompone en el anodo:
2H,0 - O, +4H* +4¢” (1.9)
Los protones atraviesan la membrana y en el catodo se recombinan a H,:
4H* +4e¢ - 2H, (1.10)

Por tanto, la reacciéon completa es la misma que en los electrolizadores alcalinos,
ec. (1.8).

La eficiencia de los electrolizadores PEM es menor que la de los alcalinos, si bien
tienen a su favor, el menor coste de separacion y purificaciéon del H, y el menor
coste asociado al manejo de la soluciéon electrolitica alcalina.

Celda de electrolito sélido (SOEC). El equipamiento es similar al de las celdas de
combustible (SOFC), con un 4nodo de Ni soportado en Y/ZrO, y un catodo de
6xidos de metales nobles con La como promotor. Como electrolito soélido se
utiliza Y/ZtO,, que evita los problemas de corrosividad y medioambientales de los
electrolitos alcalinos y permite operar a elevada temperatura (hasta 500 °C), con un
aumento de la eficiencia del electrolizador.

A elevada temperatura, en el catodo:
2H,0+2¢” - 2H, + 207" (1.11)
Los iones O™ circulan en el electrolito hasta el 4nodo, donde se recombinan a O,:

0> - O, +2¢” (1.12)
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El aumento de la eficiencia respecto a la de un electrolizador PEM tiene como
contrapartida la necesidad de energia térmica (puede ser obtenida integrando un
sistema SOEC-SOFC) y los mayores costes de electrodos y electrolito sélido.
Ademas sus perspectivas de desarrollo a gran escala estan aun lejanas (Perdan,
2004).

1.3.2.2. Termolisis

El agua se descompone a 2500 °C, y establecer un proceso a esta temperatura
requiere de materiales y de un suministro de energfa que son inviables. Se pueden
utilizar ciclos de oxidaciéon—reduccion de agentes quimicos, que es un tema bien
conocido en sus aspectos fundamentales y cuyo estudio se ha relanzado en los
ultimos afios. Pongamos como ejemplo, el ciclo con el sistema Zn/ZnO:

Oxidacion del Zn a 475 °C Zn+H,0 - ZnO+H, (1.13)

1
Reduccion del Zn a 1800 °C /n0O - Zn+ 5 O, (1.14)

1.3.2.3. Fotoelectrolisis

La tecnologia basica es similar a la de las celdas fotovoltaicas, en tanto se utilizan
semiconductores tipos p y n como electrodos, generando una diferencia de energia
(E,) entre la base de la banda de conduccion y el limite superior de la banda de
valencia. Como foto-anodos se han estudiado: WO,, Fe,O,, TiO,, GaAs, CdS,
ZnS,; y como fotocatodos: SiC/Pt, InP/Pt. El proceso (Figura 1.13) transcurtre
con las siguientes etapas: 1) cuando alcanza el anodo un fotén con mayor energia
que la diferencia E,, crea un par electron-espacio deficiente (bok); 2) mientras los
electrones circulan hacia el catodo (eléctricamente conectado), en el espacio
deficiente del anodo se descompone el H,O 2H,0 — O, + 4 H" + 4 €); 3) los
iones H' atraviesan el electrolito hasta el citodo, donde se recombinan para
formar H, (4 H" + 4 ¢e— 2 H,); 4) el O, y el H, son separados mediante
membranas semipermeables. Las limitaciones tecnolégicas se asocian a dificultades
para la absorcion de la luz y a la inestabilidad al operar durante largos periodos de
tiempo.
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Figura 1.13. Esquema energético de wuna celda fotolectroquimica de
semiconductores.

1.3.3. Rutas desde biomasa

La obtencion de H, desde biomasa lignoceluldsica (o de otra naturaleza sin utilidad
para la alimentacion), tiene un indiscutible interés para su implantacion inmediata,
por su pequefia contribucién a la emisiéon de CO,, disponibilidad universal de la
biomasa, integracion con la explotaciéon de recursos naturales y contribucioén a una
economia social y sostenible. En consecuencia, el desarrollo tecnoldgico de las
diferentes rutas de obtencion de H, desde biomasa ha merecido una notable
atencion en la bibliografia (Perdan, 2004; Ni y cols., 2006; Navarro y cols., 2007;
Holladay y cols., 2009; Kalinci y cols., 2009; Balat y Kirtay, 2010; Levin y Chahine,
2010; Tanksale y cols., 2010; De Lasa y cols., 2011; Kirtay, 2011). En el esquema
de la Figura 1.14 se puede distinguir entre las rutas de obtenciéon directa (pirdlisis a
alta temperatura, pirolisis catalitica, gasificacion y procesos biolégicos) y las rutas
con etapas intermedias de obtencién de oxigenados para su posterior reformado.
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Figura 1.14. Rutas de obtencién de H, a partir de biomasa.

1.3.3.1. Rutas directas

Pirdlisis a elevada temperatura y catalitica. La pirdlisis de biomasa a elevada temperatura
(> 700 °C) tiene como productos volatiles, gases (H,, CO, CO, CH,) e
hidrocarburos ligeros, cuyo contenido en H, se aumenta con la presencia de vapor
de agua. La velocidad de pirdlisis se ve favorecida por el aumento de la
temperatura, de la velocidad de calentamiento y por la utilizacién de catalizadores.
Para conseguir una buena transmisién de calor se han utilizado reactores ablativos
(favoreciendo la transmision de calor conductiva) y de lecho fluidizado
(burbujeante, circulante y de transporte neumatico) (Bridgwater y Peacocke, 2000;
Li y cols., 2004). Como catalizadores resultan eficaces los carbonatos (NaCO; es el
mas activo) y los 6xidos metalicos (AL O, y Cr,O; los mas activos) (Chen y cols.,
2003). Commandré y cols. (2011) utilizando un reactor ablativo, han comprobado
que el rendimiento de gases y de H,, corresponde a una elevada temperatura (950
°C), con un tiempo de residencia de la biomasa reducido (< 2 s).

La incorporacion de CaO en el reactor de pirdlisis tiene un significante efecto, tal
como han determinado Widyawati y cols. (2011) mediante termogravimettia/MS.
A baja temperatura, la retencion de CO, favorece el desplazamiento de la reaccion
de gas de agua. A elevada temperatura, el CaO activa el craqueo del zzr y el
reformado de los subproductos (metanol e hidrocarburos). Ademas favorece la
descomposicion del char, al disminuir la temperatura necesaria para la misma.
Qinglan y cols. (2010) han estudiado la utilizacién iz sitn de un catalizador de
NiMo/ALOj; en un reactor de pirdlisis de lecho fluidizado, comprobando que la
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presencia de catalizador contribuye eficazmente a reducir la temperatura para la
transformacion del zar y de los hidrocarburos generados en la pirdlisis, obteniendo
entre 450 °C y 590 °C un rendimiento de H, entre 55.20 % y 61.64 % en peso.
Como alternativa, Wu y cols. (2011) proponen la gasificaciéon en linea en un
segundo reactor catalitico (con un catalizador de Ni/MCM-41) de los volatiles
emanados de la pirdlisis.

Gasificacion. La gasificacion es un proceso termoquimico que transforma materiales
hidrocarbonatos (carbon, petréleo y sus derivados, biomasa y sus derivados,
residuos de la sociedad de consumo) en gas de sintesis (CO e H, como
componentes mayoritarios, con CH,, CO,, y H,O como subproductos), mediante
reaccion a elevada temperatura (> 600 °C) con un agente oxidante (aire, oxigeno,
CO,, vapor de agua o mezclas de éstos) utilizado con una relacién menor a la
requerida estequiométricamente para la combustién. Si bien la relacién H,/CO
requerida esta condicionada por la posterior aplicaciéon del gas producido, la
gasificacion con vapor H,O es preferida porque ofrece un gas con una mayor
relacién, lo que aumenta la viabilidad de su valorizacién. La obtencion de gas de
sintesis tiene un gran interés, asociado al creciente desarrollo de las plantas GTL
(Gas-to-Liquids) mediante la sintesis de metanol, DME vy Fischer Tropsch.
Ademas, la valorizacion de gas de sintesis puede estar integrada con la valorizacion
energética, mediante turbinas, ciclo combinado o celdas de combustible.

Puede encontrarse informacién actualizada sobre I+D+i en gasificacion,
suministrada por la International Energy Agency (IEA) Bioenergy
(http://www.gastechnology.org/iea) y por la Eutopean Gasification Network
(GASNET) (http://www.gasnetuk.net). La tecnologia ha tenido un notable y
largo desarrollo para el carbon y derivados del petréleo (Perdan, 2004) y ha
recibido un interés mas reciente para biomasa (Wang y cols., 2008; Zhang, 2010;
Bulushev y Ross, 2011; Damartzis y Zabaniotou, 2011), donde adquiere un papel
relevante la utilizacién de catalizadores (De Lasa y cols., 2011), y el interés es aun
mas reciente para residuos de la sociedad de consumo (Arena, 2012).

La gasificacion de biomasa o de residuos transcurre mediante una secuencia de
etapas (Figura 1.15), que corresponden a secciones del gasificador: 1) calentamiento
y secado de la alimentacién (<160 °C), con eliminaciéon de H,O y modificacion de
la estructura porosa del sélido; ii) desvolatilizacion (pirdlisis) (<700 °C), mediante
reacciones de craqueo ,con eliminacién de gases permanentes (H,, CO, CO,, CH,,
H,O, NH,), volatiles condensables (tar) y residuo sélido (char). La composicion,
rendimientos y caracteristicas de estos productos dependen de la composicion y
estructura de la materia prima (Kirubakaran y cols., 2009) y de las condiciones de
gasificacion, en particular del agente gasificante; iii) gasificacion (en la zona de
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reduccion), entendida como un conjunto de reacciones, que se han relacionado en
la Tabla 1.3, junto con las de combustién, y cuya importancia relativa depende de
las condiciones de reaccién; iv) combustion del char residual, para producir mas
gases y generar el calor necesario en la zona de reducciéon. Por otro lado, la
presencia en la biomasa de metales alcalinos del grupo 1A (K y Na) contribuye a
que en la etapa de pirdlisis se forme un char activo en la gasificaciéon (Lv y cols.,
2009, 2010).

eI T E T T T T s
+», COMBUSTION N
II ,f— ------------------------ ~s “
1, . N
i1 ¢+ GASIFICACION “ }
! -
| B
i ' i~ Cenizas
I I
o -
P P
BB RESIDUOS 11, CO,
. T
11 H, Lo
[ o
1 1 !
{CGaor > Tur ||
11 1 :
il o
1\ [’ !
| AN / :
\ DS N g I’
‘\\ Oxidante  Catalizador /
S i IR

Oxidante

Figura 1.15. Etapas en la gasificacion (Perdan, 2004).

Entre los reactores utilizados en la gasificacion (Figura 1.16), los mas utilizados
con biomasa son de lecho mévil, fluidizado (burbujeante o circulante) y de arrastre
(transporte neumatico), siendo los dos dltimos los habituales en los procesos a
gran escala.

Damartzis y Zabaniotou (2011) hacen hincapié en el problema de la naturaleza
fibrosa e irregular de la biomasa, que exige en los reactores de arrastre una severa
trituracion hasta pequefios tamafio de particula, lo que hace que estos reactores,
que operan a elevada temperatura (1200-1600 °C) y elevada presion (2-8 MPa) sean
preferidos para gasificacion de carbon, pero son mas discutidos para biomasa.
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Tabla 1.3. Reacciones homogéneas y heterogéneas en la gasificacion
Reacciones de combustion
Oxidacion parcial de C C+ %02 - CO -111 kJ mol”
Oxidacion de CO CO +%O2 - CO, -283 k] mol
Oxidacién de C C+0, - CO, -394 kJ mol!
Oxidacién de H, H, +%O2 - H,0 -242 k] mol!

Oxidacion parcial de
hidrocarburos

CH. +10, o nco+MH,  Exotérmica
2 2

Reacciones de gasificacion con H,O con reactante

Watet-gas C+H,0 - CO+H, 131 kJ mol”
Watet-gas-shift CO+H,0 - CO, +H, -41 kJ mol”
Reformado con vapor }
de CHL p CH, +H,0 ~ CO+3H, 206 kJ mol”

Refor. con vapor de C.H_+nH,0 « nCO+ (n +ng , 206 k] mol’

hidrocarburos

Reacciones de gasificacion con H, como reactante

Hidrogasificacion C+2H, - CH, -75 kJ mol"

Metanacion CO+3H, - CH,+H,O -227 k] mol”

Reaccion de gasificacion con CO, como reactante

Reaccion de Boudouard C+CO, - 2CO 172 kJ mol”

m

Reformado seco C,H,+nCO, - 2nCO + 2 H, Endotérmica

Reacciones de descomposicion de tar e hidrocarburos

Deshidrogenacion pC,H y = gC,H, +rH, Endotérmica
m

Carbonizacion CH, -nC+ P} H, Endotérmica
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Figura 1.16. Caracteristicas generales de los reactores de gasificacion.

Es destacable el problema de aglomeracién de las particulas en el lecho mévil y en
el fluidizado, debido a la fusién de las cenizas (por encima de 700 °C), las cuales
contienen CaO, K,0O, P,05, MgO, SiO,, SO; y Na,O. Ademas, los metales
alcalinos presentes en la biomasa reaccionan con la SiO, (utilizada como
coadyuvante de la fluidizacién) para formar silicatos que funden a la elevada
temperatura de gasificacion, formando aglomerados que dificultan el flujo de
solido. Por otro lado, el lecho mévil down draft presenta la ventaja respecto del
updraft que el gas con el far circula en la zona de oxidacién (parte superior del
gasificador, por la que se alimenta de biomasa) en la que tiene lugar la combustion
a 1000-1400 °C, de forma que el gas producido tiene un menor contenido de
particulas y zar (McKendry, 2002).
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El proceso tiene un severo requerimiento energético dado su endotermicidad. La
solucion implantada para el reactor fluidizado es el doble lecho (Figura 1.17), de
forma que el char residual circula hacia el exterior del lecho (mediante un plano
inclinado) junto con la silice coadyuvante de la fluidizacién, para ser quemado en
un reactor de transporte (riser), donde se calienta la arena que es recirculada al
lecho fluidizado (Gassner y Maréchal, 2009).

Productos Gas de combustion
(H23 CO, COZa CH4) HZO) (COZa NZ) HZO)

calor

£ Circulacion 72

alimentacién GASIFICA(_:I L del material COMBUS,TION combustible

Lecho burbujeante | EEI Lecho rapido

800- 870 °C 870- 940 °C
char

vapor aire

Figura 1.17. Aporte de energia al reactor de gasificacion de lecho fluidizado
(reactor de doble lecho).

Una gran dificultad de la gasificacién de biomasa reside en su textura irregular, de
forma que su manejo en reactor fluidizado requiere una cantidad elevada de sélido
inerte (arena). Erkiaga y cols. (2013a, 2014) han comprobado las ventajas del
reactor de spouted bed conico (CSBR) para la gasificacion de serrin en régimen
continuo. Una de las caracteristicas de este reactor, es que minimiza la segregacion
de sélidos de diferente tamafio o densidad, lo que permite trabajar con diferentes
tipos de biomasa y con menor cantidad de arena que en el reactor fluidizado.
Pueden gasificarse particulas de serrin de hasta 4 mm, sin limitaciones difusionales,
lo que reduce los costes de trituracién. En la Figura 1.18 se muestra el efecto de la
temperatura sobre la concentraciéon de productos gaseosos y se observa que a 900
°C se obtiene un gas con una relacién H,/CO superior a 1.
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Figura 1.18. Efecto de la temperatura en la composicion de la corriente de gases
para la gasificacion de serrin (Erkiaga y cols., 2014).

La incorporacion iz situ en el gasificador de un adsorbente de CO,, como el CaO,
presenta las ventajas de (Florin y Harris, 2007; Acharya y cols., 2010): 1) desplazar
el equilibrio termodindmico de la reacciéon de gas de agua, aumentando el
rendimiento de H,; i) suministrar calor externo e interno (la reacciéon de
carbonatacion del CaO es exotérmica), necesario por la endotermicidad de la
gasificacion; i) craquear el 7 y en consecuencia atenuar un problema
aumentando la eficiencia en la valorizacién del H y del C de la biomasa. La
utilizaciéon de CaO se justifica por la capacidad de retener CO, con pequefia
concentracién. Desde una perspectiva econémica, ademas de su menor coste
respecto a los adsorbentes metalicos, puede obtenerse desde diferentes precursores
de bajo coste, caliza (CaCO;), dolomita (CaMg(CO;),) y Ca(OH),. En el
gasificador, la reaccion de captura de CO, (la de reactivacion es la inversa) es:

CaO +CO, o CaCO, AH = -178.2 kJ mol™ (1.15)

El mayor problema de la gasificaciéon de la biomasa es la formacién de 7ar, que es
una mezcla compleja de hidrocarburos condensables, formados en la etapa inicial
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de pirdlisis. Esta mezcla incluye aromaticos de entre uno y cinco anillos, y otros
hidrocarburos oxigenados, dependiendo de las condiciones de gasificacion (Huber
y cols., 2006). Los métodos para eliminar el Zr se clasifican en: 1) primarios, con
tratamiento del gas de sintesis 7z sitw en el reactor: ii) secundarios, de limpieza en
linea del gas. Ademas, la formacién de zar depende de las condiciones de
gasificacion y en particular de la temperatura, por lo que un tratamiento preventivo
aconseja trabajar por encima de 1000 °C, lo cual tiene la limitaciéon de
aglomeracion del lecho por fusién de las cenizas.

En consecuencia, se ha realizado un gran esfuerzo de investigacién sobre la
utilizacion de catalizadores, bien 7z situ (catalizadores primarios) o en un reactor
dispuesto en linea con el gasificador. Los catalizadores utilizados i situ
(catalizadores primarios) han sido principalmente: CaO, dolomita, olivina,
Ni/ALO;, y-ALO;) (Devi y cols., 2003, 2005; Hu y cols., 2006) que craquean los
componentes del 7ar, catalizan el reformado con vapor y ademas de disminuir el
rendimiento de Zzr aumentan los de H, y CO,, con la observacion de que el CaO es
efectivo para la captura de CO,, por debajo de 730 °C, con el consiguiente
aumento de la concentracién de H, y CO en el gas (Xu y cols., 2005). Los
catalizadores de Ni (de generalizada aplicacion en el reformado de metano) tienen
una actividad 8-10 veces la de la dolomita y el problema de su desactivaciéon por
deposicion de coque se minimiza con una relaciéon vapor/biomasa suficiente para
gasificar los precursores del coque. Ademas, el contenido de Ni y la composicion
de los catalizadores, en particular la selecciéon del soporte, tienen una notable
importancia para atenuar la desactivacion por coque (Wang y Lu, 1998a,b).

Erkiaga (2014) ha comprobado que la minima segregacion del reactor de spouted
bed coénico facilita la utilizacién de catalizadores primarios 7 situ, lo que contribuye
a aumentar la eficacia de la conversion de carbono. Sin embargo, el reformado 7
sitn, no consigue reducir la concentracién de 7ar hasta los valores necesarios para la
utilizacién como combustible o como gas de sintesis, que puede ser de 1 g m?, lo
que exige de una etapa de reformado en linea de la corriente gaseosa emanada del
reactor de gasificacion. En la Figura 1.19 se muestra el efecto de la temperatura del
reactor de reformado sobre la composicién de la corriente de productos gaseosos.
Los resultados corresponden a un catalizador comercial (para el reformado de
metano) de Ni y se observa que a 700 °C es insignificante la concentraciéon de
metano, asi como de los hidrocarburos C,-C, y de los aromaticos constituyentes
del 7ar, que son completamente reformados en estas condiciones. El gas
producido, con una elevada relacién H/C, en torno a 7, tiene una excelente calidad
para ser utilizado directamente en aquellas aplicaciones de la hidrogenacion que
soporten este contenido de CO, o bien puede ser tratado mediante etapas de
reaccion WGS, para intensificar la produccion de H,.
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Figura 1.19. Efecto de la temperatura de la etapa de reformado en Ia
composicion del gas siendo la temperatura de la gasificaciéon 900 °C
(Erkiaga y cols., 2014).

Procesos biolggicos. La produccion de H, por rutas bioldgicas tuvo un importante
desarrollo en la década de 1970, como respuesta a la crisis del suministro de
petréleo. Ahora bien, los posteriores desarrollos han quedado en la escala de
laboratorio. Los procesos biolégicos pueden clasificarse en (Ni y cols., 2000;
Holladay y cols., 2009): i) bio-fotdlisis directa (Holtermann y Madlener, 2011); ii)
bio-fotolisis indirecta; iii) reacciéon biologica de gas de agua; iv) celda electrolitica
biologica (Borole y Mielenz, 2011); v) foto-fermentacion, y; vi) fermentacion en
ausencia de luz. Todos los procesos requieren enzimas productoras de H,, como la
hidrogenasa y la nitrogenasa.

De entre las diferentes rutas, la fermentacién en ausencia de luz, mediante
bacterias anaerobias o micro-algas, es una via prometedora, por su sencillez,
requiere poco espacio y no requiere condiciones restrictivas (Khanal y cols., 2004;
Hallenbeck, 2009). Resulta necesaria la separaciéon del H, mediante membranas,
porque los acidos (acético, butirico) formados como subproductos, deterioran el
metabolismo de las bacterias. Los problemas fundamentales para la implantacién
de estas rutas a gran escala son: 1) la necesidad de azticares como sustrato, y; ii) son
procesos lentos, con dificultades para su implantacion en régimen continuo.
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1.3.3.2. Reformado de oxigenados

Entre los oxigenados valorizables para la obtenciéon de H, a gran escala mediante
reformado, el metanol y el DME se obtienen via gas de sintesis, y por tanto a partir
de biomasa y de otras fuentes (petréleo, gas natural, carbon, residuos). El etanol
mediante fermentacién. El bio-oil es el producto liquido de la pirdlisis flash.

Reformado de metanol. El metanol es el hidrocarburo con el mayor contenido en
masa de H, (12.5 %) de los hidrocarburos liquidos y por tanto, un excelente
portador de H, para celdas de combustible de vehiculos de automocion. La
obtencién de H, puede realizarse por tres procesos alternativos:

Descomposicion
térmica:

CH,OH o CO+2H, AH =92k mol' (1.16)

Oxcidacion _ 1
p&lﬂ‘id/: 2CHgOH + O2 N ZCOZ + 4H2 AH — —1922 kJ mol (117)

Reformado _ 1
con vapor CH,OH+H,0 « CO, +3H, AH = 49.4 k] mol (1.18)

La descomposicion térmica es una reaccion endotérmica que debe realizarse a
mayor temperatura (por encima de 400 °C) que los otros procesos. Ademas, se
produce CO no aceptable en las celdas de combustible con membrana de
intercambio de protones (PEM), al ser un veneno del catalizador de Pt. La
oxidacién parcial transcurre a temperaturas moderadas (200-220 °C) pero con los
inconvenientes de: i) zonas calientes en el reactor; ii) generacion de material
carbonoso; iii) relacion H,/CO = 2/1, menor que la 3/1 del reformado con vapor.
El inconveniente de la endotermicidad del reformado con vapor es resuelto
mediante el reformado oxidativo con vapor:

CH,OH +(1-2x)H,0 +x0, - CO, +(3-2x)H, (1.19)

El reformado es entonces autotérmico para una relaciéon molar metanol/agua/O,
= 4/3/0.5 (Schildhauer y Geissler, 2007). La mayor parte de los catalizadores
estudiados para este proceso son los utilizados para el reformado de metanol (en
base a la funcion metalica Cu-ZnO-Al,O;) (Patel y Pant, 2007), y se ha
comprobado que la incorporacién de Mn genera el spine/ Cu-Mn y aumenta la
selectividad de H, (Papavasiliou y cols., 2007) y que la sinergia Cu-CeO, aumenta
la estabilidad del catalizador (Turco y cols., 2011).
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Reformado de DME. El dimetil éter (DME) resulta adecuado para la obtencion de
H, mediante reformado con vapor a baja temperatura (en torno a 270 °C). El
interés esta basado en su facilidad de almacenamiento y manejo en vehiculos. El
reformado transcurre en dos etapas:

Hidrilisis _
del DME.: CH,OCH; +H,0 « 2CH,OH AH = 37 kJ mol (1.20)
Reformado B |

2CH,;OH +2H,0 « 6H,+2CO, AH=98k mol'  (1.21)
del metanol: ;

Reaccion CH,OCH, +3H,0 « 6H, +2CO, AH =135k mol® (1.22)
lobal: ’ ’

La hidrolisis del DME transcurre sobre catalizadores similares a los utilizados para
el objetivo opuesto de deshidrataciéon del metanol (y-ALO;, ZrO,, zeolitas HY y
HZSM-5) (Semelsberger y cols., 2006a). Para el reformado de metanol ofrece un
buen comportamiento el catalizador metalico mas utilizado en la sintesis de
metanol (CuO-ZnO-AlLO;). El proceso integrado en una etapa se realiza con un
catalizador bifuncional, preparado bien por mezcla fisica de las funciones metalica
y acida (Kawabata y cols., 2006; Semelsberger y cols., 2006c) o soportando la
primera en la segunda (Semelsberger y cols., 2006b). Como funcién metalica se
proponen otras alternativas, como el CuFe,O, (Faungnawakij y cols., 2007a,b) y
para el reformado autotérmico el Pd-Zn (Nilsson y cols., 2000). En este régimen
autotérmico la formacién de coque es insignificante y por consiguiente el
catalizador no se desactiva (Faungnawakij y cols., 2011). Si bien, la y-ALO; es la
funcion acida mas utilizada (Faungnawakij y cols., 2007b, 2008a,b, 2010; Wang y
cols., 2010), destaca también el interés de la zeolita HZSM-5 como funcion acida,
si bien la ventaja de disminuir 100 °C la temperatura de reformado respecto a la
correspondiente a la Yy-AlL,O,, tiene como contrapartida la formaciéon de
hidrocarburos, lo que disminuye la producciéon de H, (Shimoda y cols., 2010) y
potencia la formacién de coque (Kawabata y cols., 2006):

Oxigenados — hidrocarburos — coque (1.23)

Se ha comprobado (Vicente y cols., 2013) que la desilicacién de la zeolita HZSM-5
mediante tratamiento alcalino resulta adecuada para minimizar la formacién de
coque en catalizadores con CZA como funcién metalica. Erefia y cols. (2013a,b)
han propuesto como Optima la preparacion del catalizador bifuncional por
extrusion humeda de las funciones CZA y HZSM-5 desilicada, al 50 % en masa,
con una relaciéon atémica de la funcion CZA (preparada por precipitacion):
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Cu:Zn:Al= 45:45:10 y con la zeolita HZSM-5 desilicada por tratamiento durante 5
h con una soluciéon de NaOH 0.4 M.

Reformado de etanol. El bio-etanol obtenido por fermentaciéon es una mezcla de
etanol y agua en relacion molar 1:13 (un 12 % en masa de etanol), por lo que la
valorizaciéon mediante reformado con vapor presenta el interés del origen (a partir
de biomasa) y el adicional de evitar las costosas etapas de separacion del agua. El
reformado con vapor se realiza en el intervalo 550-800 °C, y en condiciones de
suficiente alimentacién de vapor de agua transcurre con el esquema cinético de la
Figura 1.20, con etapas de deshidratacién, deshidrogenacion, descomposicion y
formacién de coque, cuya importancia depende del catalizador y condiciones de
operacion. Esta eleccion debe potenciar: i) la deshidrogenacién de etanol; ii) la
ruptura de enlaces C-C de intermedios superficiales para producir CO y CH,, y; iii)
el reformado de estos CH, para generar H, (Ni y cols., 2006; Navarro y cols.,
2007).

deshidrogenacién descomposicién
» CH,CHO » CH,+CO
Ty
T 0
CH;0H T MSR WGS
Ar:‘_',,——"'
CHy CO+H, CO,+H,
deshidratacién
v
Coque [«

Figura 1.20. Etapas en el reformado con vapor de etanol (Ni y cols., 2000;
Navarro y cols., 2007)

El reformado con oxidacién parcial tiene la estequiometria:
CH,CH,OH +(3-2x)H,0 +x0O, - (6—2x)H, +2CO, (1.24)

con un requerimiento energético: AH = (173.6-483.6x) k] mol .
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El régimen es autotérmico con la relacion molar etanol/agua/oxigeno =
1/1.8/0.6, obteniéndose una concentracion de H, en la corriente de salida del 70
%. Obviamente el rendimiento de H, es menor que con el reformado con vapor.

El mecanismo posible es que las especies etoxi generadas entre los centros
metalicos y el soporte son parcialmente descompuestas en los centros metalicos,
formando CH,, H, y CO, mientras que el resto de las especies etoxi son oxidadas a
acetatos, que se descomponen para formar CH, y/o oxidan a carbonatos que
forman CO, (Navarro y cols., 2007). En consecuencia, el catalizador debe estar
compuesto por un metal con capacidad para romper los enlaces C-C y para activar
los enlaces C-H, y por un soporte con propiedades redox que propicie la oxidacion
de las especies etoxi.

Entre los catalizadores de metales nobles, mas activos que los de metales de
transicion, el Rh es mas activo y selectivo que Pt, Pd y Ru, aunque no es muy
activo en la reaccion de gas de agua (si bien mas que el Ni), al contrario que el Pt
(Liguras y cols., 2003). El Ru, inactivo para bajos contenidos, para elevados
contenidos ofrece rendimientos de H, similares a los del Rh (Lu y cols., 2011). El
aumento del contenido de Rh, asi como la selecciéon de un soporte basico (La,Os,
MgO o CeO,) y la adicién de K, resultan eficaces para atenuar la deposicion de
coque (Inokawa y cols., 2011). La adicién de Pd favorece la liberacion de H, desde
el intermedio oxametalaciclico adsorbido en el Rh (Sheng y cols., 2007). También,
la adicién de Ni aumenta la actividad al favorecer la dispersion de Rh, a lo que
contribuye la presencia de nanocristales del soporte CeO, (Kugai y cols., 20006).

La selectividad de H, de catalizadores de Ni, mas utilizados que los de metales
nobles, por su menor coste, tiene el orden: Ni/ZnO = Ni/La,0; > Ni/MgO >
Ni/y-ALO;, para un contenido de Ni del 10 % en masa y una conversion del 100
%, a 650 °C (Yang y cols., 2000). Sin embargo, los catalizadores de Ni tienen una
rapida desactivacion (por coque y sinterizacion). La adicién de Li o K atenua la
sinterizacién del Ni. La mayor actividad y estabilidad del Ni/La,O; se explica por
la formacién de oxicarbonatos (La,0,CO;) que reaccionan con los precursores del
coque, atenuando la desactivacion del catalizador. La naturaleza basica de soportes
como el MgO también inhibe la formacién de coque, y la co-alimentacién de O,
contribuye a la gasificaciéon del coque durante la reaccion, la cual es eficazmente
activada utilizando CeO, (buen almacenador de O,) como soporte del Ni (Frusteri
y cols., 2006). Youn y cols. (2010) han centrado la comparacién de nuevos
soportes (ZrO,, MgO-Zr0O,, Y,05-2r0O,, La,0;-Z1r0,) en su acidez, de forma que
el catalizador Ni/ZrO, (el ZrO, tiene una acidez intermedia) tiene la mayor
actividad, justificada por la elevada capacidad de reduccién del Ni soportado, que
es clave para su actividad.
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Vicente y cols. (2014a,b) han estudiado el mecanismo de formacién de coque
sobre catalizadores de Ni y Co y su dependencia con las etapas del mecanismo de
reformado y por tanto con las condiciones de reaccién, en particular con la
temperatura, distinguiendo la formacién de dos tipos de coque: 1) un coque amorfo
y responsable de la rapida desactivacion a baja temperatura (300 °C) al encapsular
los cristales de Ni. Este coque tiene su origen presumiblemente en la condensacion
y deshidrogenacién de especies etoxi adsorbidas, por lo que su formacién es
favorecida en condiciones en las que es grande la concentraciéon de etanol en el
medio de reacciéon (baja conversion); i) un coque filamentoso, mayoritario por
encima de 500 °C, formado a partir de CO (mediante la reacciéon de Boudouard) y
por descomposicion de CH,. Este coque no bloquea los centros de Ni, y crece
hacia la exterior de los poros del soporte, teniendo un efecto limitado en el
deterioro de la actividad del catalizador. En consecuencia, la desactivaciéon es
mitigada en condiciones en las que se favorece la formacion de este coque
filamentoso, sin que sea significante la sinterizacion del Ni (temperatura en torno a
500°C), utilizando un soporte como la SiO,, cuyos mesoporos permitan el
crecimiento de los filamentos de coque, sin bloquear los centros de Ni, y un
reactor, que como el de lecho fluidizado evite el bloqueo del flujo de gas por los
filamentos de coque desprendidos del catalizador.

Reformado de azsicares. Una de las rutas que puede contribuir a la viabilidad de la
produccion de H, a gran escala desde biomasa lignoceluldsica es la valorizacion de
los azucares obtenidos por hidrolisis. Las tecnologias de hidrolisis son (Tanksale y
cols., 2010): 1) en acido diluido; ii) en acido concentrado; iii) alcalina; iv) enzimatica,
y; v) en agua sub- o super-critica.

El reformado de azucares (glucosa, fructosa, ...... ) se realiza en fase acuosa, con
problemas de selectividad de productos, por formacién de acidos, cetonas y
ésteres, por ruptura de enlaces C-O seguida de deshidratacion. El reformado de
sorbitol (carente de un grupo éster) es muy selectivo para la producciéon de H, y el
catalizador de Ni-Pt soportado en nano-fibras de AlLO; tiene un buen
comportamiento (Tanksale y cols., 2008).

Reformado de bio-oil. Bl interés de la valorizacion del bio-oil se fundamenta en una
estrategia de deslocalizacién de los puntos geograficos de pirdlisis de la biomasa
lignocelulésica y la posterior valorizacion del bio-oil, centralizada y a gran escala.
El bio-oil es el producto liquido de la pirdlisis rapida de biomasa y se obtiene con
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elevado rendimiento (60-75 % en masa) a baja temperatura (450-550 °C), con alta
velocidad de calentamiento (10°-10" K s™) y corto tiempo de residencia de los
volatiles (< 1 s), que son rapidamente enfriados al abandonar el reactor.

La obtencién de bio-oil por pirdlisis de biomasa lignoceluldsica esta abierta al
tratamiento conjunto de diferentes tipos de biomasa (desde biomasas
lignoceluldsicas hasta lodos de depuradora) (Ben y Ragauskas, 2011), con menor
impacto medioambiental que otras tecnologias con etapas de transformacion
quimica y biolégica. Las macroalgas de cultivo marino (58 kt afio” de Undaria
pimmatifida y Laminaria japonica en Corea) ofrecen rendimientos de bio-oil entre el
37 y el 48 % en masa (Bae y cols., 2011). Las tecnologias de pirdlisis rapida son
versatiles, sencillas y de poco coste del inmovilizado, lo que permite su instalacion
deslocalizada y transportable en regiones que dispongan de la materia prima
(Bridgwater, 2012). Estan en un estado incipiente de comercializacién, pero
extendida en la geografia mundial, por diferentes companias (Ensyn Technologies,
Dinamotive, Agritherm, KIT, BTG, Wellman Engineering) (Butler y cols., 2011b).

El bio-oil, con una composicién dependiente de la composicion de la biomasa, es
una mezcla de agua y componentes oxigenados (acidos, alcoholes, aldehidos,
ésteres, cetonas, fenoles, guayacoles, siringoles, azuicares, furanos, alquenos,
aromaticos, compuestos nitrogenados y oxigenados diversos) (Mohan y cols.,
2006; Mullen y cols., 2009). El contenido de agua esta en el intervalo 21-27 % en
masa para la madera, pero es mayor (39-51 %) para residuos agricolas constituidos
por herbaceas y contribuye al elevado contenido de oxigeno en el bio-oil, en torno
a 45-50 %.

Ahora bien, la presencia en el bio-oil de los derivados de la pirdlisis de la lignina
constituyente de la biomasa lignoceluldsica, genera problemas por la re-
polimerizaciéon de estos componentes cuando el bio-oil es calentado, en la
vaporizacion y posteriormente en el reactor de reformado. En consecuencia, los
progresos en el reformado del bio-oil completo han estado precedidos de la
valorizaciéon de compuestos oxigenados modelo, como acido acético, acetol y n-
butanol (Bimbela y cols., 2007, 2009, 2012) y de la fracciéon acuosa (Bimbela y
cols., 2013; Remoén y cols., 2013), cuyo contenido de componentes polimerizables
es notablemente menor que en el bio-oil completo.

La estequiometria del reformado es:

C.H_O, +(n—K)H,0 o nCO+ (n + % - ijz (1.25)
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Considerando la reaccion de gas de agua, la reaccion completa es:
C,H,_O, +(2n—k)H,O « nCO, +(2n +r;—ij2 (1.206)
Ademas, tienen lugar las reacciones secundarias:

Descomposicion C.H, O - CxHyOz +gas(H,, CO,CO,,CH,)

L (1.27)
termica: + coque
Metanacion: CO+3H, « CH, +H,0O (1.28)
Reaccidn de Boudonard: 2CO « CO, +C (1.29)

Remiro y cols. (2013b,c) han desarrollado una estrategia con dos etapas para el
reformado en régimen continuo tanto de la fracciéon acuosa del bio-oil como del
bio-oil completo (Figura 1.21). En la primera etapa polimeriza la lignina pirolitica,
y los volatiles remanentes son reformados en la segunda etapa, en un reactor
catalitico de lecho fluidizado. Por otro lado, la co-alimentacion de etanol con el
bio-oil disminuye la formacién de coque, al aumentar la relacion H/C de la
alimentacion (Valle y cols., 2014). Ademas, la alimentacion de la mezcla presenta el
interés de que el etanol estabiliza el bio-oil, favoreciendo su almacenamiento.

B } Etapa 2 H

L tapa 2

Bio-oil :> P |:> Reformado con vapor |:> CO, CO,

acuoso Tratamiento Térmico D0 CH,, HCs
Ni/La,05-0ALO;

4

Lignina
pirdlitica

Figura 1.21. Proceso de dos etapas para el reformado de bio-oil.
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Por otro lado, la utilizaciéon de dolomita junto con el catalizador en el reactor de
reformado (Figura 1.22), permite el secuestro del CO,, lo que ademas del interés
medioambiental, desplaza el equilibrio termodinamico de las reacciones de
reformado y de la WGS, aumentando el rendimiento de H,.

Reactor

Bio-oil catalitico

CO,

Figura 1.22. Integracién de las etapas de reformado del bio-oil y captura de
CO,.
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1.4.  PRODUCCION DE H, DESDE PLASTICOS

El interés por el reciclado de polimeros (Al-Salem y cols., 2010; Shah y cols., 2010;
Butler y cols., 2011a; Kumar y cols., 2011), esta justificado por su elevada
produccién y consumo y por el problema medioambiental asociado a su gestion. Si
bien so6lo es atribuible a los plasticos el 8 % del petréleo consumido (el 4 % en la
fabricacién y el 4 % como contenido de los polimeros) (Perdan, 2004), el interés
de su reciclado se fundamenta en la necesidad de eliminar su depdsito en
vertederos, donde dada su baja degradabilidad originan problemas
medioambientales y el deterioro del paisaje.

Los residuos de postconsumo proceden, aproximadamente en un 40 %, de cuatro
grandes sectores: agricola, construccién, automociéon y distribucion. El 60 %
restante procede de los residuos sélidos urbanos (RSU). En la Figura 1.23a se
muestra la composicién de estos residuos y en la Figura 1.23b la naturaleza de los
plasticos contenidos en ellos (Al-Hallaj y Kiszynski, 2011). Aunque los plasticos
s6lo suponen un 7 % en peso de los RSU, en volumen su contribuciéon es del 20 %
del total de los RSU.

. Minerales, g LLDPE
Res{dl.los cenizas ) . / 8% b) PP
organicos 10 % Textil
30 % |

10 %
/

Plisticos
__—-astcos
7%

HDPE
15%

PS
N 79
Metales &
8% PET
/.
Papel N 6%
259 Vidrio
o 10 % PVC

\_ 20 %

Figura 1.23. Distribucion por materiales de los residuos sélidos urbanos (RSU)
(a) y naturaleza de los plasticos contenidos (b).
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Debido a que los plasticos y neumaticos estan fabricados a partir de derivados del
petréleo, es una medida logica asociar su reciclado a la industria petroquimica,
reincorporando estos materiales residuales a diferentes etapas de la cadena de
fabricaciéon, mediante un reciclado primario, mecanico (secundario) o quimico
(terciario) (Figura 1.24). Dentro de las diferentes rutas de reciclado de plasticos, las
que tienen mejores perspectivas para su implantacion industrial a gran escala son
las de reciclado terciario (o quimico), bien para la obtencién de combustibles, o
para la recuperacion de los monémeros de partida u otros intermedios que serfan
transformados posteriormente en plasticos o bien en otros derivados (Al-Salem y
cols., 2010; Panda y cols., 2010; Shah y cols., 2010; Butler y cols., 2011b; Kumar y
cols., 2011).

PETROLEO
g coviusniis Sl
i REFINER{A

1

i

R EEEEEER TR PR >
RECICLADO v
(T%;%icm% | POLIMERIZACION |

1

' RECICLADO

! MECANICO ============= >

| (SECUNDARIO) A

I i PROCESADO

i i

H | REUTILIZACION _____ >

I : (PRIMARIO)

I 1 i v

1 i

1 I

RECUPERACION ENERGETICA
(CUATERNARIO)

Figura 1.24. Vision general del reciclado de plasticos y neumaticos.

En la Figura 1.25 se esquematizan los diferentes tratamientos quimicos
convencionales a aplicar a los plasticos (Al-Hallaj y Kiszynski, 2011), que son
diferentes dependiendo de si el polimero es de adicion o condensacion. Cabe
seflalar que en los procesos termoquimicos (pirdlisis y gasificacion) de reciclado de
los polimeros de adicién no es imprescindible separar los plasticos segun su
naturaleza, ya que la mezcla de productos puede valorizarse conjuntamente, como
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combustibles 0 mondémeros (en la pirdlisis) y como gas de sintesis obtencion de H,
(en la gasificacion). En el caso de los polimeros de condensacion los diferentes
procesos conducen a la despolimerizacion del material con objeto de obtener el
monomero de partida. Es el caso de los poliésteres, poliamidas y poliuretanos para
los cuales se pueden distinguir procesos como hidrolisis, glicolisis o metanolisis
dependiendo del agente quimico utilizado.

Pirolisis

1

Via térmica

Gasificacion
Crackin,

Polimeros de
adicion

Pirolisis

_J

B8 1

Via catalitica

Gasificacion
Crackin,

Hidrolisis

. Metanélisis
Polimeros de
—> ¥
condensacién Glicélisis

Otros

Figura 1.25. Esquema de los procesos convencionales de reciclado quimico.

El proceso de gasificaciéon no esta directamente enfocado a la producciéon de H,
sino a la de gas de sintesis, cuya calidad y concentraciéon de H, es dependiente del
agente gasificante empleado. Cabe sefialar que si bien en el caso de la biomasa la
obtencién de H, a partir de los derivados de la pirdlisis (bio-oil) ha sido muy
estudiada (Trane y cols., 2012; Kan y cols., 2010), en el caso de los plasticos los
estudios de valorizacién de los productos de pirdlisis son muy limitados (Tsuji y
Hatayama, 2009), lo que se explica en parte porque estos productos dependen del
tipo de polimero y ademas, porque su manejo (como sucede con las ceras, que son
solidos a temperatura ambiente) es complejo. La estrategia planteada en esta tesis,
pirdlisis de plasticos y reformado en linea de los volatiles formados, plantea
ventajas respecto a las alternativas mencionadas:

1) Respecto a la gasificacion directa del plastico: Se realizan las dos etapas a menor
temperatura que la gasificacién, y en consecuencia se evita la formacion de zary
la sinterizacion del catalizador.
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1) Respecto al reformado de los productos de pirdlisis: Al valorizar los volatiles de
pirdlisis se evita la etapa de condensacion y posterior volatilizacion, soslayando
el dificil manejo de estos productos ademas de las posibles pérdidas de masa y
problemas de repolimerizacién durante la volatilizacion.

1.4.1. Gasificacion de plasticos

Entre las tecnologias descritas en el Apartado 1.3.3.1, el reactor de lecho fluidizado
ha sido el mas utilizado en la gasificacién de plasticos (Xiao y cols., 2007; Sancho y
cols., 2008; Arena y cols., 2009; Toledo y cols., 2011; Cho y cols., 2013), y
generalmente empleando aire como agente fluidizante, de modo que el gas
resultante tiene un bajo contenido en H, y su interés se restringe al ambito
energético. Ademas, la tecnologia de doble lecho fluidizado (Figura 1.17) ha sido
aplicada con éxito tanto en la gasificacion de plasticos (Wilk y Hofbauer, 2013b)
como de mezclas de plasticos con carbon y biomasa (Kern y cols., 2013; Wilk y
Hofbauer, 2013a). También se han estudiado otras tecnologias con mayores costes
de operacién, como los reactores de tornillo sin fin (Donatelli y cols., 2010) y los
de plasma (Rutberg y cols., 2013).

Erkiaga y cols. (2013b) han empleado el reactor de spouted bed cénico (CSBR) en
la gasificacién con vapor de agua de HDPE, habiéndose puesto de manifiesto un
buen comportamiento de este reactor, con rendimientos del 18.4 % de H, en masa
y concentraciones de H, superiores al 60 % a 900 °C. El CSBR no presenta
problemas operacionales para la gasificacion continua de HDPE, dado que el flujo
ciclico del sélido facilita el rapido y homogéneo recubrimiento de las particulas de
arena por el HDPE fundido y la rapida volatilizacién, favorecida por la elevada
velocidad de transporte de materia y de energia entre fases.

Asimismo, Lopez y cols. (2015a) han empleado este reactor en la co-gasificacion
de HDPE y biomasa (serrin de pino), materiales con diferentes propiedades fisicas
y velocidad de pirdlisis. Es destacable que la coalimentacién de HDPE tiene un
efecto sinérgico de aumento del rendimiento de gas y de disminucién de la
concentracion de Zzr. Asi, con la coalimentaciéon del 25 % de HDPE la
concentracion de far disminuye aproximadamente el 50 %. Por otro lado, la
concentracién de zar es del 9.7 g Nm’ para la coalimentacién del 50 % de HDPE
(muy inferior a la correspondiente a la gasificacion de la biomasa, 30.2 g Nm’, y
préxima a la de HDPE, 5.1 g Nm’).
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1.4.2. Pirdlisis-reformado de plasticos

La pirélisis (o craqueo térmico) es el método de valorizacion de residuos plasticos
que actualmente recibe mayor interés, especialmente para los polimeros de adicion,
que son mayoritarios en los RSU. Entre las ventajas de la pirdlisis destacan la
eficacia en la recuperaciéon de monémeros y la obtencién de combustibles de
automocion e H,, con una reducida emision de contaminantes (Aguado y Serrano,
1999; Scheirs y Kaminsky, 2006; Al-Salem y cols., 2009, 2010).

Los procesos de pirolisis son flexibles y pueden tratar mezclas de plasticos de los
residuos sélidos municipales (Lopez y cols., 2010), del reciclaje de automoviles (de
Marco y cols., 2007), electronica y ordenadores (Guo y cols., 2010) o construccioén
(Kang y cols., 2008), asi como mezclas de estos materiales con otros (como
biomasa) (Liu y cols., 2010). Los requerimientos de aumento de escala y de
operacion en régimen continuo han conducido a la propuesta de un numero
importante de tecnologias en desarrollo, con reactores muy diferentes (Aguado y
cols., 2008; Al-Salem y cols., 2010).

Asi, el reactor de lecho fluidizado (utilizando arena como solido coadyuvante de la
fluidizacién) ha sido ampliamente empleado, porque su buena transferencia de
calor y de materia posibilita la isotermicidad (Jung y cols., 2010). La principal
referencia internacional en el desarrollo de esta tecnologia es el conocido como
proceso Hamburgo (Kaminsky y cols., 2000; Donaj y cols., 2012).

Una dificultad de la pirdlisis de plasticos es la adherencia de las particulas de
plastico fundido, que provoca la aglomeracioén y consiguiente defluidizacion en los
reactores fluidizados. El movimiento ciclico y vigoroso de las particulas del reactor
de spouted bed conico, asi como el papel del spout para romper los aglomerados,
son caracteristicas idoneas para la pirdlisis en continuo de plasticos que como las
poliolefinas son muy adhesivos a baja temperatura. Esta tecnologia permite operar
por debajo de 500 °C sin problemas de defluidizaciéon (Lopez y cols., 2010b;
Elordi y cols., 2011a-c; Artetxe y cols., 2012a).

Tal como se ha comentado anteriormente, la producciéon de H, a partir de
derivados de la pirdlisis de plasticos es una alternativa poco estudiada en la
bibliograffa. Asimismo, ha sido poco estudiada, la estrategia adoptada en esta tesis,
de pirdlisis de los plasticos y reformado catalitico en linea de los volatiles
producidos. Los estudios del grupo del profesor Williams (Wu y Williams, 2009a-c,
2010¢,d; Wu y cols., 2012) han sido realizados en un sistema en el que la pirdlisis
se realiza en régimen discontinuo y los volatiles son reformados en un reactor de
lecho fijo. Por consiguiente, la escala de trabajo es pequefia y la extrapolaciéon de
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los resultados a la operacién con alimentaciéon continua es aproximada. El equipo
de reaccion utilizado por el grupo del profesor Yoshikawa (Park y cols., 2010;
Namioka y cols., 2011) supone un paso adelante, al operar en régimen continuo, si
bien la utilizacién de lechos fijos para las etapas de pirdlisis y de reformado pueden
presentar serias limitaciones para su escalado. En este sentido, el mayor progreso
tecnologico cabe atribuir a Czernik y French (2006) que estudiaron la pirdlisis
continua y reformado en linea, con polipropileno como alimentacién, en un
sistema de dos lechos fluidizados en linea, obteniendo un rendimiento de H, del
80 % (referido al potencial tedrico) con un catalizador comercial de reformado de
nafta.

Como se ha comentado anteriormente, tanto para el reformado de metano,
hidrocarburos y oxigenados, los catalizadores mas empleados son los de Ni,
debido sobre todo al menor coste respecto a los de metales nobles (Pd, Pt, Ru y
Rh). En el comportamiento cinético de los catalizadores de Ni desempefia un
papel relevante la composicion del catalizador, que es muy diversa en la
bibliograffa. Wu y Williams (2009¢) han estudiado el efecto de la relacion Ni/Al en
la gasificacion del PP, determinando un comportamiento 6ptimo para Ni/Al=1,
asi como el efecto favorable de incorporar Mg como promotor, lo que aumenta el
rendimiento de H, y disminuye la formacién de coque. Posteriormente, Wu y
Williams (2010a) hacen hincapié en el papel del Mg en los catalizadores Ni-Al-Mg
preparados por coprecipitacion para disminuir la formacién de coque, asi como el
efecto de la temperatura de calcinacion de los catalizadores sobre su
comportamiento. Por otro lado, la incorporaciéon de CaO como adsorbente de
CO, en el catalizador de Ni-Al-Mg-CaO aumenta el rendimiento de H, debido al
desplazamiento del equilibrio WGS (Wu y Williams, 2010b). Los mismos autores
(Wu y Williams, 2009b) han comparado el comportamiento de catalizadores de Ni
utilizando diferentes soportes (Al, ALO;, MgO, CeO,, ZSM-5, Mg-Al y CeO,-
AlLO;), encontrando como mas adecuada la zeolita ZSM-5 como soporte. Ademas,
la incorporacion de CeO, conformando un catalizador de Ni-CeO,/ZSM-5
aumenta el rendimiento de H, (Wu y Williams, 2009d).
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1.5. SPOUTED BED CONICO

Al trabajar a baja temperatura se agudizan los problemas de aglomeracion de
particulas recubiertas con plastico fundido. El reactor de spouted bed cénico
ofrece un contacto gas-sélido adecuado para evitar este problema (Aguado y cols.,
2005). Las ventajas de este reactor son en gran medida caracteristicas de los
spouted beds convencionales (cilindro con una base cénica) y son potenciadas por
la geometria exclusivamente cénica del reactor: sencillez de construccién y disefio,
pequena pérdida de carga, contacto vigoroso entre particulas, elevada velocidad de
transmision de calor y de materia entre fases, versatilidad en el flujo de gas,
reducido tiempo de residencia del gas y facilidad para la operaciéon en régimen
continuo para el sélido.

En la Figura 1.26 se muestra esquematicamente la evoluciéon del movimiento de
solidos y la correspondiente evolucién de la pérdida de carga, al aumentar la
velocidad de gas. Con las velocidades de gas adecuadas se alcanzan los regimenes
de spouted bed (Figura 1.26b) y spouted bed diluido (Figura 1.26d), con una
pérdida de carga del lecho caracteristica y con flujos de gas y de sélidos estables.
Entre ambos regimenes se opera en un régimen de transicion (Figura 1.26¢).

En el régimen de spouted bed pueden distinguirse tres zonas en el lecho en las que
el contacto gas-solido tiene caracteristicas diferenciadas:

1) Zona del spout, o zona central, con flujo del sélido ascendente. Tiene una baja
densidad de particulas (elevada porosidad) y se extiende desde la entrada del gas
hasta la superficie del lecho (zona de la fuente) en la que las particulas son
proyectadas hacia la zona anular.

i) Zona anular, que rodea a la zona del spout y en la que el flujo del sélido es
descendente, de forma similar a un lecho moévil, con una permeabilidad del
solido con la zona del spout, en la que se esta incorporando transversalmente.

iif) Zona de la fuente, sobre las dos zonas anteriores, en la que las particulas que
acceden con una trayectoria vertical, cambian su trayectoria para incorporarse a
la zona anular. La similitud con un surtidor de esta zona es de la que deriva el
nombre de este régimen de contacto. En esta zona pueden distinguirse dos
regiones: i) una central, de descenso del sélido y, ii) una regién periférica, en la
que las particulas circulan hacia la pared del reactor y caen hacia la zona anular.
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Para una velocidad del gas correspondiente al régimen de spouted bed diluido (jet
spouted bed) se mantiene el movimiento ciclico de las particulas en las tres
regiones, si bien la porosidad es similar entre ellas, con valores superiores a 0.90.
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Figura 1.26. Evolucion de la perdida de carga y del movimiento de las particulas
al aumentar la velocidad del gas en un spouted bed coénico (Olazar
y cols., 1992).
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La primera aplicaciéon como reactor del spouted bed conico por el grupo de
investigacion fue la polimerizacién del alcohol bencilico, sobre catalizadores de
S10,-ALOs;. Estos estudios, aun sin soélidas bases fluidodinamicas para el disefio del
reactor, pusieron de manifiesto el buen comportamiento para evitar la
aglomeracion de las particulas de catalizador recubiertas de polimero (Bilbao y
cols., 1987; Olazar y cols., 1994b, 1997).

El desarrollo de los reactores de spouted bed cénico para la pirdlisis de plasticos
esta basado en estudios fluidodinamicos y de disefio del contactor, realizados
inicialmente con esferas y sélidos de textura regular y densidad correspondiente al
grupo D de la clasificacion de Geldart (Olazar y cols., 1992, 1993a-c, 1994c,
1995a,b, 1996, 1999; San José y cols., 1993; 1998ab). Estos estudios
fluidodinamicos (en frio) se extendieron a materiales que como los plasticos tiene
una pequefia densidad (Olazar y cols., 2004; San José y cols., 2005a-c, 2006, 2007),
y a otros materiales con una textura irregular, como la biomasa (Olazar y cols.,
1994a). Una caracteristica destacable del reactor es la reducida segregacion,
constatada con estudios fluidodinamicos de mezclas de sélidos de diferente
granulometria, textura y densidad (Olazar y cols., 1993d, 2006; San José y cols.,
1994).

En base al conocimiento fluidodinamico y ensayo con prototipos discontinuos, se
han disefiado diferentes unidades para la pirdlisis en continuo de diferentes tipos
de biomasa lignocelulésica (Amutio y cols., 2012b), lodos de depuradora (Alvarez
y cols., 2015), plasticos (Elordi y cols., 2011b) y neumaticos (Lopez y cols., 2010a).
El vigoroso movimiento ciclico de las particulas en el spouted bed cénico es
adecuado para minimizar las limitaciones operacionales relacionadas con las etapas
fisicas de la pirdlisis de plasticos. En la Figura 1.27 se muestra un esquema del
recubrimiento homogéneo de las particulas de arena con el plastico fundido.

Ademas, se ha progresado en estrategias encaminadas al aumento de escala, tales
como la pirdlisis a vacio para reducir el caudal de gas inerte (Amutio y cols., 2011;
Lopez y cols., 2010a) y la pirdlisis autotérmica, limitando el aporte energético
externo (Amutio y cols., 2012a). Ademas la tecnologia ha sido escalada hasta 25 kg
h' para la pirdlisis de biomasa (Makibar y cols., 2011; Fernandez-Akarregi y cols.,
2013).

Otras aplicaciones para las que se han disefiado unidades con spouted bed coénico
han sido el secado de materiales (Altzibar y cols., 2011) y la gasificacion de
biomasa (Erkiaga y cols.,, 2014) y plasticos (Erkiaga y cols., 2013b). La
insignificante segregaciéon es una cualidad adecuada para la utilizaciéon de
catalizadores zn situ, en la pirdlisis (Elordi y cols., 2011a-c, 2012a,b) y en la
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gasificacion (Erkiaga y cols., 2013a). Por otro lado, diferentes limitaciones
fluidodinamicas del flujo de gas y de sélido son modificadas con soluciones de
disefio como la incorporacion de dispositivos internos (Altzibar y cols., 2013).
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e
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Figura 1.27. Esquema de las etapas de la pirdlisis de poliolefinas en reactor de
spouted bed conico (Elordi, 2010).
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2. EXPERIMENTAL

2.1. MATERIALES

2.1.1. Alimentaciones

Los materiales utilizados como alimentaciéon han sido polietileno de alta densidad
(HDPE), polipropileno (PP), polietileno tereftalato (PET) y poliestireno (PS).

El HDPE, PP y PS han sido suministrados por Dow Chemical (Tarragona) y el PET
por Artenins PET Brand Seda Group (Barcelona). En la Tabla 2.1 se muestran los
valores de las propiedades. El peso molecular medio, la densidad real y la
polidispersidad (relaciéon entre el peso molecular promedio en peso y el peso
molecular promedio en numero) han sido proporcionados por los fabricantes. La
potencia calorifica superior ha sido determinada por calorimetria diferencial de
barrido (Setaram TG-DSC 117) y con una bomba calorimétrica isoperibolica (Parr
13506).

Tabla 2.1. Propiedades de los materiales plasticos utilizados.

Plastico M, (g mol") Polidispersidad p (kg m?) P.C.\MJ kg™

HDPE 46200 2.9 940 43
PP 50000-90000 2.0 890 44
PET 25000-30000 2.0 1308 33
PS 311600 2.4 1030 37

El HDPE y PP han sido suministrados en forma de granza, de unos 4 mm de
diametro, el PS en forma de pellets cilindricos, con dimensiones de 3.5 mm de
longitud x 2 mm de diametro y el PET con dimensiones de 3 mm x 2.5 mm x 2
mm. Debido al buen comportamiento del spouted bed cénico en la pirdlisis de
materiales plasticos de este tamano, las diferentes granzas se han alimentado
directamente.

Itsaso Barbarias Barainka



64 2. Experimental

2.1.2. Catalizador

Se ha utilizado un catalizador comercial de reformado, denominado G90LDP, que
ha sido suministrado por S7d Chemie. El catalizador en forma de anillo perforado
(19 x 16 mm), consta de una fase metalica de Ni soportada en AL O, la cual esta
dopada con Ca. Debido al acuerdo de confidencialidad firmado con la empresa
suministradora, no se puede desvelar su composicion, pero si los constituyentes de
su formulacién quimica, que son: NiO, CaALO,, ALO,.

Este catalizador ha sido molido y tamizado dentro del intervalo de tamafio de
particula de 0.4-0.8 mm para su utilizacion en el reactor de lecho fluidizado.

Proceso de pirdlisis y reformado en linea para la produccion de Hz a partir de residuos pldsticos



2. Experimental

65

2.2. PLANTAPILOTO

El esquema general de la planta piloto utilizada se muestra en la Figura 2.1. El
desarrollo de esta planta esta basado en la experiencia previa del grupo obtenida en
estudios fluidodinamicos en frio (Olazar y cols., 1992, 1993b,c, 1994a,c) y en el
disefio y utilizacién de otras plantas, también con reactor de spouted bed cénico,
para la polimerizacion catalitica en fase gas (Zabala, 1997), pirdlisis y gasificacion
de biomasa vegetal (Aguado, 1999; Amutio, 2011), pirdlisis de neumaticos (Velez,
2004; Arabiourrutia, 2007; Lopez, 2008) y pirdlisis y gasificacion de plasticos
(Gaisan, 2002; Elordi, 2010; Artetxe, 2012; Erkiaga, 2014).

Sistema de

dosificacion
de solidos

Reactor

spouted bed \ | Reactor
cénico L i delecho
fluidizado

Precalentador
de gases

1L mm

-, Hidrogeno ey
S one = | Sistemade
Sistemade = alimentacién
alimentacioén Limme | deagua
de gases

Figura 2.1.  Esquema de la planta piloto.
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La planta piloto consta de los siguientes componentes: 1) sistema de dosificacién
de sélidos; 2) sistema de alimentacién de gases; 3) sistema de alimentacién de agua;
4) precalentador de gases; 5) reactor de pirdlisis, de spouted bed cénico; 6) reactor
de reformado catalitico, de lecho fluidizado; 7) sistema de separacion de
productos; 8) sistema de analisis de gases, y; 9) sistema de control.

Se ha dispuesto un medidor de presion, que resulta especialmente util para detectar
un aumento de la perdida de carga por la obturacién de los filtros, que indica el
momento adecuado para su sustitucion. A continuacion se describen cada uno de
los componentes de la planta.

2.2.1. Alimentacion de sélidos y gases

2.2.1.1. Dosificacion de solidos

El sistema de alimentacién de plasticos al reactor de pirdlisis (Figura 2.2) consta de
un cilindro de dosificaciéon que tiene un didmetro interno de 20 mm, provisto de
un émbolo que tiene 40 cm de carrera, que empuja al sélido hacia la parte superior,
y que es actuado eléctricamente. Para facilitar la dosificaciéon del sélido, el
alimentador dispone de un vibrador, accionado mediante un interruptor situado en
la unidad de control.

La alimentacion del plastico se realiza mediante un conducto situado en la parte
superior del sistema. Al ascender el émbolo, el plastico cae al reactor por un
cabezal de rebose, a través de un tubo de 3/4”, el cual esti refrigerado en
contracorriente con agua de la red, con objeto de evitar la fusién del plastico antes
de la entrada al reactor. El sistema esta conectado con el gas inerte (N,) a una
presion superior a la de entrada de los gases, para facilitar el flujo de sélidos hacia
el interior del reactor y evitar la condensacion de los volatiles en el mismo.

La velocidad de ascension del émbolo es regulada por un controlador Toho 204,
programado en fabrica para una velocidad entre 0 y 100 donde el valor 100

. , . ., .1
corresponde a una velocidad maxima de ascension de 35 mm min~ y un caudal de
HDPE maximo de 5.5 g min™.
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Plastico

L

Motor

Figura 2.2.  Dispositivo de alimentacién de los plasticos.

2.2.1.2. Alimentacion de gases
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Medidor de presion
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—b

Al reactor de pirdlisis se alimentan por su parte inferior N,, aire o H,. Para ello se
han instalado los siguientes elementos:
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»  Vilulas manunales (HOKE)

Permiten la entrada de cada uno de los gases al sistema mediante su apertura
manual. Se han instalado tres valvulas, una por cada linea de gas, con presion y
temperatura maximas de disefio de 345 bar y 232 °C.

»  Controladores de flujo mdsico (MFCs)

Para regular el caudal en cada una de las tres lineas de alimentaciéon de gases se
utiliza un medidor de flujo masico, de la firma Bronkhorst High-Tech. Los tres MFCs
poseen una presion maxima de disefio de 8 bar, una presion de entrada de 4 bar y
de salida de 1 bar. El controlador de flujo masico de N, proporciona un caudal
maximo de 4 1 min™', el del aire 1 1 min" y el de H, 0.5 I min™.

»  Vilulas antirretorno (HOKE)

Se encuentran situadas después de los medidores de flujo masico e impiden que el
fluido pueda circular en sentido contrario en la linea. La presién y temperatura
maximas de disefio de estas valvulas son 414 bar y 177 °C. Las tres lineas de gases
se unen mediante una “cruz”’, dando lugar a una linea comin de entrada de las
corrientes gaseosas.

2.2.1.3. Alimentacién de agua

Para generar el vapor de agua necesario para el reformado se ha instalado una
bomba de dosificaciéon de liquidos para alta presion (tipo HPLC), de la firma
Gilson. Se trata de una bomba de desplazamiento positivo, cuyo caudal maximo de
disefio es 10 ml min". El agua impulsada atraviesa una valvula reguladora de
presion (back pressure) que impide el flujo en sentido contrario en la linea y genera
una sobrepresiéon de 34 bar en el cabezal de la bomba respecto del sistema de
reaccion, mejorando el funcionamiento de la bomba. El agua es vaporizada
previamente a su entrada al precalentador del reactor en un tubo espiral enrollado
a un cartucho calefactor.

2.2.1.4. Precalentador de gases
El precalentador de gases y el reactor de spouted bed cénico estan situados en el

interior de un horno compuesto por una carcasa de acero inoxidable 316 con
relleno de fibra ceramica. El horno tiene 52 cm de longitud y 1250 W de potencia,
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y proporciona la energfa calorifica requerida para alcanzar la temperatura de
reaccion en el reactor y para precalentar la corriente de gases hasta la temperatura
de reaccion.

El precalentador consiste en una carcasa cilindrica de acero inoxidable, de 31 cm
de longitud y 2.7 cm de diametro interno. Esta relleno con un haz de tubos de
cuarzo, con el fin de aumentar el area de contacto gas-solido y mejorar la
transferencia de calor.

2.2.2. Reactor de pirdlisis

Se trata de un spouted bed de geometria conica, con una seccion cilindrica en la
parte superior (Figura 2.3). La altura total del reactor, H,, es 297 mm, la altura de
la seccién conica, He, es 77 mm y el angulo de la zona coénica, y, 30°. El diametro
de la seccion cilindrica, D, es 54.8 mm, el diametro de la base, D, 12.5 mm y el
diametro de la entrada de gas, D,, 7.6 mm. Estas dimensiones garantizan la
estabilidad del lecho, con una gran versatilidad en las condiciones de proceso y se
han establecido a partir del conocimiento previo del grupo de investigacién sobre
la fluidodinamica del spouted bed cénico para diferentes materiales (Olazar y cols.,
1992, 1993a,b, 1994a, 1995a; San José y cols., 1993, 1995).

Esta versatilidad, permite trabajar con un amplio intervalo de caudales de gas, de
forma que al aumentar la velocidad de las particulas (y como consecuencia la
cantidad de movimiento) se maximizan los choques entre particulas y su energfa, lo
que evita la segregacion y la defluidizacion del lecho, motivada por la adherencia
entre particulas recubiertas con plastico fundido (Aguado y cols., 2005). Ademas,
la elevada velocidad del gas permite reducir su tiempo de residencia en el reactor,
desde valores en torno a 1 s hasta valores cercanos a 20 ms (Olazar y cols., 1994c;
San José y cols., 1995), lo que minimiza el avance de las reacciones secundarias de
transformacion de los volatiles, y en el caso de la pirdlisis de poliolefinas, maximiza
el rendimiento de ceras (C,;,) como productos primarios. Los elevados valores de
la velocidad de sélido y de gas contribuyen a mejorar el transporte de calor entre
fases (Makibar y cols., 2011). Estas caracteristicas justifican el buen
comportamiento del reactor de spouted bed conico en procesos de pirdlisis flash, y
en particular la de solidos de textura itregular, tamafio no uniforme y/o
adherentes, cuyo manejo tiene serias limitaciones con otras tecnologfas de contacto
G-S.
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Como ha sido mencionado en el Apartado 2.2.1.4, el reactor se encuentra situado
en el interior de un horno de 1250 W que permite alcanzar hasta 900 °C. Ademas
del tubo de alimentacién del sélido, el reactor esta provisto en su parte superior de
una entrada de 1/8”, donde se ha colocado un termopar para controlar la

temperatura del lecho.

>

Alimentador T
i %} Termopar

)

Dimensiones reactor

Salida ggses
D,
Hr
D;
D,
D,
H,
Hy

12.5 mm
7.6 mm
54.8 mm
77 mm
297 mm

Malla
11 [ acero

\
\

\

Entrada gases

Figura 2.3. Esquema del reactor de pirdlisis (spouted bed) cénico y sus

principales dimensiones, en mm.
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2.2.3. Reactor de reformado catalitico

El reactor de reformado en linea de los volatiles emanados del reactor de pirdlisis,
es un reactor de lecho fluidizado (Figura 2.4), cilindrico y de acero, con una
longitud de 345 mm y un diametro interno de 24 mm. Se encuentra en el interior
de un horno compuesto por una carcasa de acero inoxidable 316 con relleno de
fibra ceramica. Este horno tiene 210 mm de longitud y 275 W de potencia y
proporciona la energia calorifica requerida para mantener la temperatura de
reaccion (controlada por un termopar inmerso en el lecho de catalizador).

f Termopar

Salida ] ¥

Dimensiones reactor

L,
L,
D

't r

115 mm
345 mm
24 mm

r —

Entrada

Figura 2.4. Esquema del reactor fluidizado y sus principales dimensiones en

mm.

Itsaso Barbarias Barainka



72 2. Experimental

A su vez, el horno que contiene el reactor se encuentra situado dentro de un horno
de conveccion forzada, el cual es una caja de acero inoxidable de dimensiones 600
x 0600 x 250 mm. Para mantener la temperatura uniforme (300 °C), este horno
externo cuenta con dos ventiladores centrifugos que originan la conveccién
forzada. El sistema calefactor estd constituido por una pieza de acero con
multiples huecos de 6.25 mm de didmetro, disponiendo de cuatro cartuchos
calefactores de 165 W cada uno. El horno externo cumple el objetivo de evitar la
condensacion de los compuestos pesados antes y después del reactor fluidizado, en
este caso evitando la condensacion antes del analisis cromatografico de los
productos volatiles.

Ademas, los gases de salida del reactor de reformado circulan a través de un filtro,
con el fin de eliminar las pequenas particulas formadas por atriciéon del catalizador
y que son arrastradas del lecho.

2.2.4. Sistema de separacion

Tras superar el filtro final, la corriente de salida del reactor de reformado circula
hasta una “I”” que permite desviar una muestra para su analisis por cromatografia
de gases y dirigir el resto a un sistema de separacion liquido-gas compuesto por los
siguientes elementos:

v Condensador

La corriente de gases accede a un condensador constituido por dos tubos
coaxiales, donde circula por el tubo interior mientras que por el tubo exterior
circula agua a temperatura ambiente, en contracorriente. Los productos
condensados son recogidos en un depésito de 0.5 1.

*  Depdsito de separacion

Tiene 150 ml de capacidad y en ¢l tiene lugar la separacién por condensacion de
los productos menos volatiles. Para ello, se refrigera hasta una temperatura de 2-3
°C, mediante una célula Peltier, que se activa automaticamente con el encendido de
las unidades de control. Los productos no condensados (gases) abandonan el
deposito por su parte superior, mientras que los liquidos se evacuan por la parte
inferior a un depésito de recogida.
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" Filtro de coalescencia (SMC)

El proposito de este filtro es retener, mediante coalescencia, el liquido arrastrado
en la corriente gaseosa en forma de microgotas y neblinas. La presiéon maxima de
disefio de este filtro es de 10 bar.

2.2.5. Sistema de control

Las principales variables del proceso son controladas y monitorizadas mediante un
ordenador, utilizando el programa Adkir disefiado al efecto. Una comunicacién
digital via RS-485 en dos sentidos permite el envio de valores de punto de
consigna a los dispositivos (controladores, variadores de frecuencia, autématas
programables, etc.) y del mismo modo la lectura de valores actuales del proceso.

La aplicacion Adkir puede manejar protocolos de diferentes fabricantes e incluso
trabajar con cada uno de los elementos, sobre la base de diferentes velocidades de
comunicacién, nimero de bits del mensaje, diferentes paridades, etc. La ventaja del
uso de una comunicacion RS-485 reside en que es posible insertar en la misma
hasta 256 dispositivos.

Este programa resulta util para el seguimiento de las variables de proceso, ya que
permite una gran variedad de posibilidades a la hora de realizar graficas en tiempo
real. Es posible representar tanto las variables medidas como la actuaciéon de los
distintos controladores, facilitando esto un buen ajuste de los parametros de
control al permitir seguir su funcionamiento.

2.2.6. Condiciones de operacion

2.2.6.1. Etapa de pir6lisis

Para establecer las condiciones de operacién de la etapa de pirdlisis se ha contado
con la experiencia previa del grupo en la pirdlisis de plasticos (Elordi, 2010; Elordi
y cols., 2011b; Artetxe, 2012; Artetxe y cols., 2012a). La temperatura ha sido de
500 °C, ya que por debajo la cinética de pirdlisis es muy lenta y la defluidizacion
del lecho resulta inevitable, debido a la adhesiéon de las particulas que forman
aglomerados (Elordi y cols., 2011b). El contenido de arena ha sido de 50 g,
adecuado al caudal de plasticos alimentado (0.75 g min"). El caudal de agua
minimo ha sido de 3 ml min”, correspondiente a un caudal de vapor de 3.73 NI
min"', superior al estequiométrico.

Itsaso Barbarias Barainka



74 2. Experimental

Los requerimientos fluidodinamicos de los dos reactores en linea y con un caudal
de gases comun, han condicionado el caudal de vapor de agua y los tamafios de
particula de arena en el reactor de spouted bed, y de catalizador y arena en el
reactor fluidizado. Tras una serie de ensayos fluidodinamicos en cada uno de los
reactores, se establecié un caudal de vapor de agua, que corresponde en el spouted
bed a una velocidad relativa de 1.2 (respecto a la velocidad minima de spouted
bed), con arena de diametro en el intervalo 0.3-0.355 mm y para la temperatura de
reaccion (500 °C). En estas condiciones, el lecho tiene un movimiento vigoroso y
no se produce aglomeraciéon de las particulas de arena recubiertas de plastico
fundido (Aguado y cols., 2005).

No se ha estudiado el efecto del tamafio de particula del plastico alimentado ya que
éste no influye en la distribuciéon de productos, debido a la elevada velocidad y a la
homogeneidad de la fusién en el spouted bed cénico.

2.2.6.2. Etapa de reformado catalitico

Mediante ensayos fluidodinamicos en el reactor de lecho fluidizado, se ha
determinado que a la temperatura de reacciéon (entre 600 y 700 °C) y para el caudal
de volatiles emanados del spouted bed, y una masa de lecho de 25 g, resultan
adecuados los diametros de catalizador y arena de 0.4-0.8 mm y 0.3-0.335 mm,
respectivamente, para trabajar con una velocidad relativa entre 3 y 4 (respecto a la
minima de fluidizacién). En estas condiciones se garantiza la completa fluidizacién
del lecho cuando el catalizador tiene un contenido de coque elevado, y por otro
lado, la atricién del catalizadotr es moderada.

En el reformado con vapor de los productos de pirdlisis de polietileno de alta
densidad (HDPE), las variables a estudiar han sido: temperatura, tiempo espacial y
relacion vapor/plastico.

Los ensayos para el estudio de la temperatura se han realizado con el catalizador
GI90LDP (descrito en el Apartado 2.1.2), a 600, 650 y 700 °C, con un tiempo
espacial de 16.7 g, min gy v relacién vapor/plastico de 4. El limite superior
esta condicionado por la temperatura de reducciéon del catalizador (710 °C), de
forma que a temperatura superior tendria lugar la desactivacion irreversible del
catalizador por sinterizaciéon. Por otro lado, se ha fijado 600 °C como limite
inferior con el objetivo de conseguir la conversion completa de las ceras (producto
mayoritario en la pirélisis de HDPE) debido a los problemas operacionales y
generacion de material carbonoso (coque) sobre el catalizador.
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El efecto del tiempo espacial se ha estudiado en el intervalo entre 2.8 y 20.8 g,
min gy ey, que corresponde a masas de catalizador entre 2.1 y 15.6 g. El resto de
condiciones han sido, 700 °C y relacién vapor/plastico de 4.

El efecto de la relacién vapor/plastico se ha estudiado entre 3 y 5, a la temperatura
de 700 °C y con un tiempo espacial de 16.7 g, min g,y -

Una vez obtenidas las condiciones 6ptimas del reformado con vapor del HDPE,
se ha estudiado el reformado del polipropileno (PP), polietileno tereftalato (PET),
poliestireno (PS) y de una mezcla de éstos, para llevar a cabo una comparacién
entre ellos. Las condiciones de operacion para el estudio de reformado con vapor
de los diferentes plasticos y para la mezcla conjunta han sido 700 °C, 16.7 g, min
Zuopr | ¥ la relacion vapor/plastico de 4. Para realizar la mezcla de los diferentes
plasticos se ha tenido en cuenta la distribuciéon de los diferentes plasticos
contenidos en los residuos sélidos urbanos, 48 % de HDPE, 35 % de PP, 9 % de
PSy 8 % de PET (Figura 1.23b).

Para el estudio de la desactivaciéon del catalizador se han tomado muestras para
diferentes tiempos de reaccién, con objeto de analizar la evolucién de la formacién
del coque y el deterioro de las propiedades del catalizador.
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2.3. ANALISIS DEL CATALIZADOR Y DE LOS PRODUCTOS

2.3.1. Catalizador fresco

Como ya se ha indicado en el Apartado 2.1.2, se ha utilizado un catalizador de Ni
comercial (suministrado por Sid Chemie y utilizado industrialmente para el
reformado de CH,) denominado G90LDP, cuya formulacién genérica es (NiO,
CaAl,O,, AL,O,). La seleccion de este catalizador esta motivada en primer lugar en
su disponibilidad, evitando problemas de reproducibilidad en la preparaciéon, dado
que se requiere una cantidad importante para la experimentacién programada. El
hecho que sea un catalizador comercial garantiza la continuidad de la investigacioén
con el mismo y la utilizacién por otros investigadores. En segundo lugar, este
catalizador ha tenido un buen comportamiento en los estudios del grupo de
reformado de etanol, con pequefias diferencias respecto a catalizadores de Ni y Co
soportados sobre AL,O; y S10, y preparados especificamente (Vicente, 2012).

2.3.1.1. Propiedades fisicas

La superficie especifica BET y las propiedades de la estructura porosa del
catalizador se han determinado con un equipo de adsorcion de N, ASAP 2072 de
Micromeritics, el cual usa la técnica de volumen estatico, es decir, la adsorcion se
mide utilizando ecuaciones de balance de materia, ecuaciones de estado apropiadas
para el gas, y medida de las presiones. El procedimiento experimental consiste en
una desgasificacion de la muestra a 150 °C durante 8 h para eliminar toda posible
impureza, seguido de una adsorcién-desorcion de N, de pureza 99.9995 % en
multiples etapas de equilibrio hasta la saturaciéon de la muestra a temperatura
criogénica (N, liquido).

En la Figura 2.5 se muestran las isotermas de adsorcién-desorcion de N, y en la
Tabla 2.2 los valores de superficie especifica, volumen de poros y tamafio medio
de poro, determinados a partir de las isotermas de la Figura 2.5. Al ser un
catalizador comercial no se ha analizado por medio de ICP-AES, respetando los
acuerdos de confidencialidad firmados con la empresa suministradora.

La isoterma presenta una histéresis caracteristica de las isotermas H3 y a presiones
relativas superiores a 0.4 muestra el ciclo de histéresis propio de materiales
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mesoporosos (el didmetro medio de poro es de 122 A), con una mayor adsorcién
de N, a presiones relativas cercanas a la unidad.

35
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Figura 2.5.  Isoterma de adsorcion-desorcion de N, del catalizador G9OLDP.

Tabla 2.2. Contenido metalico y propiedades fisicas del catalizador.

Catalizador ~ Carga metilica, % peso Sy, m°g' V. em’g' d ., A

poros> poro>

G90LDP >1° 19 0.04 122

*Dato facilitado por el proveedor.

2.3.1.2. Reducibilidad y naturaleza de las especies metalicas

La reduccién a temperatura programada (TPR) permite determinar el tipo de
especies metalicas reducibles presentes en el catalizador (diferentes estados de
oxidaciéon o diferentes interacciones metal-soporte) y la temperatura a la que
ocurre dicha reduccion.
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Esta técnica de analisis cualitativo de los 6xidos metalicos consiste en exponer el
solido a un flujo de gas reductor (habitualmente H, diluido en un gas inerte)
manteniendo una secuencia lineal de temperatura. La velocidad de reducciéon se
determina midiendo de forma continua el H, consumido, lo que permite seguir la
extension de la reduccién, y conocer la naturaleza de las especies reducidas
presentes en la muestra. Este analisis se ha llevado a cabo en un equipo AwutoChen
2920 de Micromeritics, pasando una corriente de 10 % en volumen de H, en Ar (50
cm’ min") sobre unos 50-100 mg de muestra. A continuacién, la muestra se
calienta desde temperatura ambiente hasta 800 °C, con una velocidad de
calentamiento constante (5 °C min’'), mientras se registran continuamente las
seflales de temperatura y del detector TCD. El agua formada durante la reduccion
es retenida por un lecho guarda de 1-propanol/N, (lig.), situado entre la muestra y
el detector, para evitar interferencias en la sefial de TCD.

En la Figura 2.6 se muestra el perfil de TPR del catalizador, que ha servido para
establecer la temperatura necesaria para la reduccion, previa a su utilizacion.

—G90

Sefial TCD (u.a)

0 200 400 600 800 1000

Temperatura (°C)

Figura 2.6.  Perfil de TPR del catalizador G9OLDP.
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Como es conocido, el perfil no solo depende de la naturaleza de la funciéon
metalica, sino que la interaccién metal-soporte juega un papel importante.
Independientemente del metal, los catalizadores mas facilmente reducibles son los
soportados sobre ZnO y SiO, (se reducen completamente por debajo de 550 °C),

mientras que los soportados sobre O-Al,O;, promovida o sin promover, requieren

mayor temperatura (~900 °C) para su completa reduccién (como se observa en la
Figura 2.6).

El perfil de TPR presenta un pico mayoritario en torno a 550 °C, atribuible a la
reduccion de NiO que interacciona con el soporte de O-Al,O; y un pico
minoritario a 700 °C, que debe corresponder a la espinela NiALO,, atendiendo a la
composicion genérica facilitada por el proveedor. Por motivos de confidencialidad
no ha sido posible corroborar este resultado por XRD, pero parece evidente su
caracter de catalizador de Ni-Al, con una composiciéon similar al utilizado en la
bibliograffa en la gasificacién con vapor de biomasa y piro-gasificaciéon (sin
coalimentar agua) (Arauzo y cols., 1994, 1997, Garcia y cols., 1999, 2002)
preparado por estos autores por coprecipitacion. Tienen también caracteristicas
similares los catalizadores de Ni-Al utilizados por Wu y Williams (2009b,c) en la
gasificacion de plasticos, que también fueron preparados por coprecipitacion.

2.3.1.3. Quimisorcion de H,

La técnica de quimisorcion de H,, fundamentada en la teoria de Langmuir, mide la
cantidad de adsorbato quimisorbido sobre la muestra en funcién de su presion
parcial, a temperatura constante (normalmente proxima a temperatura ambiente).
Considerando una adsorcién irreversible en la fase metalica y reversible en el
soporte, se calcula, por diferencia entre el primer y segundo analisis, la cantidad de
H, consumido durante la quimisorcién, y a partir de este dato se calcula la
superficie metélica especifica, conociendo el area del adsorbato y la estequiometria
de la adsorcion (nimero de atomos metalicos por molécula adsorbida). El valor de
este ultimo parametro depende del tamafio de particula, de la temperatura y del
grado de cobertura del metal, lo que explica que para algunos sistemas metal-
adsorbato exista cierta controversia. Aqui se ha asumido una estequiometria de una
molécula de H, adsorbida por un atomo de metal Ni (Ibrahim y cols., 2007).

El equipo utilizado ha sido un Micromeritics ASAP 2010C y el procedimiento
consiste en una desgasificacion previa de la muestra (~ 1 g) a 450 °C, para la
desorciéon de posibles impurezas, seguida de una reduccién de la fase metalica en
atmosfera de 10 % en volumen de H, en Ar trabajando a las temperaturas
resultantes de los experimentos de TPR. A continuacién se lleva a cabo una tltima
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evacuaciéon de la superficie a esa temperatura, antes de realizar el analisis de
adsorcion a 35 °C, siguiendo la metodologia utilizado por Ibrahim y cols. (2007)
para catalizadores de Ni.

2.3.2. Volatiles y gases permanentes

El analisis de los productos se ha realizado en linea, utilizando un cromatégrafo de
gases para los productos volatiles y un micro-cromatégrafo para los gases
permanentes. Una muestra de la corriente de salida del reactor de reformado
(previa a la condensacién) es enviada al cromatégrafo mediante una linea
termostatizada a 280 °C, impulsada por una bomba de succién conectada al venteo
del cromatografo. El punto de muestreo de los gases permanentes se sitia después
del sistema de condensacién del liquido. En cada reaccién y siempre trabajando
bajo condiciones de estado estacionario se ha repetido el muestreo, con el fin de
comprobar la reproducibilidad del ensayo.

2.3.2.1. Cromatografia de gases

El cromatégrafo de gases [Varian 3900 esta provisto de una valvula de muestreo
un inyector, una columna y un detector de ionizacién de llama (FID).

b

El esquema de la valvula de muestreo del cromatografo se muestra en la Figura
2.7. En la posicion “off” la muestra circula por el /gp impulsada por la bomba de
succion para después ser enviada a la atmosfera. El H, que actda como gas
portador atraviesa la columna y llega finalmente al detector. Por medio de un
actuador neumatico se hace girar la valvula, que pasa a la posiciéon “on”, con la
consiguiente inversion de flujos. En este caso, el H, se hace pasar por el /op, de
forma que su contenido se envia al inyector. El inyector es de tipo split/ splitless,
donde una pequena parte de la muestra es la que se inyecta en la columna y el resto
se envia a venteo.

La columna utilizada ha sido una HP Pona, de 50 m de longitud, 0.2 mm de
didmetro interno y espesor de 0.5 pm, y el programa de temperaturas empleado en
el horno cromatografico se muestra en la Figura 2.8: 2 min a 40 °C, con el fin de
obtener una buena separaciéon entre los hidrocarburos ligeros; una secuencia de 30
°C min" hasta 305 °C y 10 min a esta temperatura, para asegurar que todos los
productos son arrastrados de la columna.
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Off Muestra

Detector 1 Venteo
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Figura 2.7.  Sistema de muestreo del cromatografo Varian 3900.
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Figura 2.8.  Programa de temperaturas del horno del cromatégrafo Varian
3900.
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En la Figura 2.9 se muestra un ejemplo del cromatograma de la corriente de
hidrocarburos volatiles obtenida como subproducto en el reformado catalitico de
HDPE, correspondiente a 700 °C con 16.7 g, min gynpe de tiempo espacial y
una relacién vapor/plastico de 4. Cabe sefialar que la sefial del cromatograma de la
Figura 2.9a (correspondiente a los hidrocarburos ligeros) es 20 veces superior a la
seflal de la Figura 2.9b (hidrocarburos pesados), cuya escala se ha ampliado para
facilitar la visién de éstos. La fraccion C,-C, (Figura 2.92) es la mayoritaria y
aparece entre 2 y 3.5 min. También se observa que, por un lado metano, etano y
etileno, y por otro propano y propileno, aparecen en un solo pico, por lo que se
requiere el uso adicional de un micro-cromatégrafo de gases para su cuantificacion
individual. Las fracciones C, y C; (Figura 2.92) aparecen entre 3.5 y 5.5 min y desde
el min 5.5 hasta el min 14 aparecen las fracciones C,-C,, (Figura 2.9b).

El cromatégrafo [Varian 3900 esta provisto de un detector FID, que da una
relaciéon area/masa proporcional para los hidrocarburos (Harmanos, 1997) por lo
que el factor de los hidrocarburos se considera la unidad. Por otro lado, la cantidad
de coque formada en el reformado es insignificante en el balance de materia,
aunque sea una cantidad considerable respecto a la cantidad de lecho del
catalizador.

2.3.2.2. Micro-cromatograffa de gases

El micro-cromatégrafo de gases [7arian 4900 se ha utilizado para cuantificar la
concentracién de H,, CH,, CO y CO, y determinar las relaciones etano/etileno y
propano/propileno, dado que estos compuestos aparecen solapados en el GC.
Este cromatégrafo dispone de cuatro canales compuestos por cuatro moédulos
analiticos, que incluyen inyector, columna y detector.

- Canal analitico 1: Provisto de una columna capilar tipo tamiz molecular,
Molecular Sieve 5 (10 x 0.12 mm) y detector micro TCD. Este canal esta
configurado para el analisis de H,, O,, N,, CH, y CO.

- Canal analitico 2: Constituido por una columna capilar Porapak Q (PPQ, 10 m x
0.32 mm) y detector micro TCD. Se analizan: CH,, CO,, etileno, etano,
propileno y propano.

- Canal analitico 3: Provisto de columna capilar CPSil (8 m x 0.02 mm) y detector
micro TCD. Esta configurado para el analisis de hidrocarburos C-C,,.
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- Canal analitico 4: Constituido por una columna capilar tipo Plot Aldmina (10 m x
0.32 mm) y detector micro TCD. Se analizan: etano, etileno, propano,
propileno e hidrocarburos C,-C, y los isémeros de butenos y pentenos.
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Los canales cromatograficos 1, 2 y 4 disponen de un modulo de microinyector con
reflujo (backflush) con volumen de inyeccién variable. El sistema (Figura 2.10),
permite la programacion de flujos, asi como la inversion de flujo en cada columna,
para evitar la entrada en la misma de compuestos no deseados. Consiste en una
pre-columna y una columna analitica, ambas acopladas a un punto de presion, que
hace posible invertir el flujo del gas portador a través de la pre-columna a un
tiempo prefijado, denominado tiempo de backflush. Cuando los compuestos
deseados son transferidos a la columna analitica, en la que se lleva a cabo la
separacion de componentes, la valvula de backflush se acciona. Esto invierte el flujo
en la pre-columna, con lo que los compuestos que permanecen en ella son
enviados a venteo.

Restriccion

1
e 1
Pres%on 2 : Precolumna Columna Detector F—>

del sistema '
1
Regulador |1}
., 1

depresion | daceooeaooaooo- -

i

1

AV

Inyector Venteo

)

Figura 2.10. Diagrama de flujo del sistema de reflujo del micro-cromatégrato
Varian 4900.

El micro-cromatografo también permite la termostatizacion del sistema de
inyeccién, con control de temperatura independiente, hasta 110 °C y del sistema de
entrada de muestras y linea de muestra de cada canal. En la Tabla 2.3 se indican las
condiciones del método de analisis del cromatégrafo utilizadas. Para determinar la
fracciéon masica de cada compuesto a partir del area de cada pico cromatografico
es necesario aplicar los factores de calibrado, Tabla 2.4.
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Tabla 2.3. Condiciones del método de analisis del micro- GC Varian 4900.
Parametro MS5 PPQ CPsSil Alimina
Temperatura columna (°C) 120 95 120 110
Temperatura inyector (°C) 110 110 110 110
Presion (psi) 20 20 20 20
Tiempo de backflush (s) 15 30 - 25
Tiempo de inyecciéon (ms) 50 50 50 20
Tiempo de analisis (s) 240 240 240 240

Tabla 2.4. Factores de respuesta en
compuestos identificados.

el micro-GC Varian 4900 para los

Compuesto TCD 1 TCD 2 TCD 4
Hidrégeno 376 - -
Metano 4.2 2.1 -
Monoxido de carbono 3.5 - -
Dioxido de carbono 1.7 -
Etileno - 2.8 4.3
Etano - 2.8 4.2
Propileno - 1.8 3.5
Propano - 1.7 3.3
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2.3.3. Naturaleza y contenido de coque

Para analizar el efecto de la deposicién del coque se han medido las propiedades
fisicas del catalizador utilizado, mediante adsorcién-desorcion de N, con la
metodologia descrita en el Apartado 2.3.1.1. Ademas, se han utilizado las técnicas
que se describen a continuacioén para la caracterizacion del coque.

La naturaleza y ubicacion del coque en la particula de catalizador se ha estudiado
mediante: i) oxidacién a temperatura programada (TPO), que ademas permite
conocer el contenido de coque; ii) imagenes SEM (microscopia electrénica de
barrido), y; iii) TEM (microscopia electronica de transmision).

2.3.3.1. Oxidacién a temperatura programada (TPO)

La medida del contenido de coque depositado sobre la superficie del catalizador,
causante de la desactivacién de éste, ha sido realizada mediante oxidacién a
temperatura programada (TPO) con aire, en una termobalanza SDT 2960 de T.A.
Instruments, conectada en linea a un espectrometro de masas Thermostar (Balzers
Instruments) mediante una linea termostatizada.

Habitualmente, la cantidad total de coque depositado se determina por diferencia
entre la masa inicial y final de la muestra durante el experimento TPO. Sin
embargo, este método es inviable en muestras en las que su masa aumenta durante
la combustion, tal y como ocurre con el catalizador desactivado de esta tesis, ya
que el Ni del catalizador se oxida en paralelo a la combustion. Como método
alternativo, adecuado ademas para determinar contenidos de coque bajos (< 10 %
en peso), se ha utilizado un espectrometro de masa acoplado en linea con una
termobalanza TGA Q5000 de T.A. Instruments, que registra las sefiales de masa 14,
18, 28 y 44 correspondientes al N,, H,O, CO y CO,, respectivamente. Para el
calculo del contenido de coque solo se ha tenido en cuenta la sefal del CO,
porque: 1) no se puede diferenciar el H,O formada en la combustién de coque
respecto a la humedad, y ii) la combustién es completa, siendo el contenido de CO
en la corriente de salida insignificante, debido a que se oxida inmediatamente a
CO, (reaccion activada por la funcién metalica). En consecuencia el contenido de
coque se calcula:

_mco, [12g¢ /44gco
W

Ce 2 00 2.1)

donde: m, es la masa de CO, generada y W la masa de catalizador libre de coque.
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La ausencia de CO en la corriente de productos se ha comprobado realizando
experimentos de TPO con mezclas de O, diluido con He, constatando la ausencia
de la sefial 28, correspondiente al CO.

El procedimiento de combustién de coque se inicia estabilizando las sefales
registradas por la termobalanza (temperatura, masa y diferencia de temperatura) y
las registradas en el espectrometro de masas, durante 30 min, con un flujo de aire o
de O, diluido en He a 75 y 200 °C. Estas temperaturas son lo suficientemente bajas
para evitar la combustiéon de parte del coque depositado, activada por el Ni del
catalizador. A continuacion, se inicia el proceso de calentamiento controlado de la
muestra (5 °C min™') hasta 800 °C, manteniéndose esta temperatura durante 30 min
con objeto de completar la combustién del coque.

2.3.3.2. Microscopia electronica de barrido (SEM)

La microscopia SEM (Scanning Electron Microscopy) se ha realizado en un equipo
JEOL JSM-6400, con filamento de W. La tensién de aceleracion aplicada al haz de
electrones ha sido de 20 kV y la intensidad de la corriente ha estado comprendida
entre 6:10"" y 610" A. Los sélidos estudiados se prepararon en forma de pastillas
y se adhirieron en un soporte de bronce con pasta de Ag coloidal, para la posterior
aplicacion de la técnica descrita anteriormente.

2.3.3.3. Microscopia electronico de transmision (TEM)

Las imagenes nanométricas de los catalizadores se han obtenido en un
microscopio electrénico de transmision (TEM) Philips CM200 con una lente
supertwin (resolucion puntual 0.235 nm), dotado de un sistema de microanalisis
EDX (espectroscopia de dispersion energética de rayos X), con una resolucion de
137.4 eV. Las muestras son colocadas en un porta-muestras de doble inclinacion
(Philips PW6595/05), se hace vacio y se procede a obtener sus imagenes.

Itsaso Barbarias Barainka






3. ETAPA DE PIROLISIS







3. Etapa de Pirdlisis 93

3. ETAPA DE PIROLISIS

En esta tesis el interés de la pirdlisis de los plasticos reside en que constituye la
primera etapa de la estrategia integrada de pirdlisis-reformado y por consiguiente,
los productos volatiles de la pirdlisis son los reactantes de la etapa de reformado
catalitico. En consecuencia, es de vital importancia conocer la composicion de la
corriente de volatiles de la etapa de pirdlisis y que esta composicion sea constante,
para comprender los resultados del reformado y mas ain para realizar el modelado
cinético de la reaccién catalitica. Con este objetivo, en los Apartados 3.1-3.3, se ha
determinado la composicion de la corriente de volatiles para la pirolisis de
poliolefinas (HDPE y PP), PET y PS, respectivamente.

Por otro lado, la etapa de pirdlisis resulta clave para la viabilidad del proceso
integrado, por las dificultades inherentes a la pirdlisis de plasticos y porque no
todos los productos son volatiles. Téngase en cuenta la presencia de productos
sélidos, como en el caso de la pirdlisis de PET, requiere una adecuada tecnologia
del reactor de pirdlisis para la separacion continua de este solido.

En la etapa de pirdlisis los plasticos son degradados térmicamente en atmosfera
inerte y a temperatura moderada. La operacién con alimentaciéon continua y en
régimen estacionario, da lugar a una corriente de composicién constante, lo cual
resulta indispensable para un correcto estudio de las condiciones de operacion de
la segunda etapa. Por otro lado, la composicion de la corriente de volatiles formada
en el primer reactor es fuertemente dependiente del tipo de plastico alimentado, lo
que se ha estudiado en el Apartado 3.1.

La etapa de pirdlisis se ha estudiado en el reactor de spouted bed conico descrito
en el Apartado 2.2.2. En el grupo de investigaciéon se cuenta con una amplia
experiencia en la pirdlisis de diferentes materiales plasticos empleando esta
tecnologia, lo cual ha permitido establecer las condiciones de operacién adecuadas
(Apartado 2.2.6). Por otro lado, con la operaciéon con alimentacién continua se
progresa hacia la implantacion de la tecnologia del spouted bed coénico para la
pirolisis de plasticos a mayor escala.

En trabajos anteriores ha sido demostrado el buen comportamiento del reactor de
spouted bed conico para la pirdlisis de poliolefinas a baja temperatura (Elordi,
2010; Elordi y cols., 2011b; Artetxe y cols., 2012a), pirdlisis de PET (Artetxe y
cols., 2010), PMMA (Lopez y cols., 2010) y PS (Aguado y cols., 2003). Este buen
comportamiento es debido a diferentes caracteristicas del flujo de solido y gas, asi
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como a la versatilidad de la operacion. Entre estas caracteristicas, el movimiento
ciclico de las particulas favorece el recubrimiento de la arena con plastico fundido,
con un pequeno y uniforme espesor. Este movimiento y el elevado caudal de gas
(parcialmente en contracorriente con el sélido descendente en la zona anular)
justifican la isotermicidad del lecho y el elevado coeficiente de transmisién de calor
entre fases (Makibar y cols., 2011), que resulta determinante debido a la baja
conductividad térmica de los materiales plasticos.

Por otro lado, el movimiento vigoroso de las particulas, que favorece el choque
entre ellas, asi como la presencia de la zona del spout, minimizan la formacién de
aglomerados por la adherencia de las particulas (Aguado y cols., 2005). Ademas,
como consecuencia del elevado caudal de gas inerte, el tiempo de residencia es
reducido, lo que minimiza el avance de las reacciones secundarias de los volatiles,
tanto de polimerizacion a sélidos, como de condensacion de olefinas en
aromaticos o policondensacion de éstos.

Una caracteristica del proceso integrado estudiado aqui es la utilizaciéon de vapor
de agua en la etapa de pirdlisis, como gas coadyuvante del régimen de spouted bed.
Esta es una caracteristica diferente a la utilizada por el grupo del Prof. Williams de
la Universidad de Leeds (Reino Unido), que ha llevado a cabo la pirdlisis-
reformado de poliolefinas en un sistema discontinuo (para el plastico) que consiste
en dos reactores en linea, usando una atmosfera de N, en la primera etapa y
alimentando vapor de agua a la entrada del reactor de reformado (Wu y Williams,
2009b-d, 2010a-c). La estrategia de esta tesis, es la utilizada por Czernik y French
(2006), del Centro Nacional de Bioenergia de Colorado (USA), quienes
desarrollaron un sistema de dos lechos fluidizados en linea para la operacién en
continuo, alimentando vapor de agua al primer reactor de pirdlisis. Con esta
estrategia de alimentacién de vapor al reactor de pirdlisis se simplifica la operacion
y se favorece en gran medida la etapa de reformado, al evitarse la dilucién con N,
de la corriente de entrada, con el consiguiente aumento de la velocidad de
reaccion. Sin embargo, como contrapartida la utilizaciéon de vapor de agua tiene el
coste energético requerido para la vaporizacion.

Cabe sefialar que Erkiaga (2014) ha comprobado que en las condiciones del reactor
de spouted bed cénico y a 500 °C, el vapor de agua actia como gas inerte en la
pirdlisis de HDPE, obteniendo resultados similares a los obtenidos previamente
con N, (Elordi y cols., 2011b). El estudio realizado aqui, con éste y otros plasticos
permitira ratificar este caracter inerte del vapor de agua en la pirdlisis de diferentes
plasticos.
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3.1. PIROLISIS DE POLIOLEFINAS

Las poliolefinas constituyen aproximadamente 2/3 de los plasticos recogidos en
los residuos solidos urbanos (RSU) y resulta especialmente interesante valorizarlas
conjuntamente, para lo que se ha estudiado la pirdlisis por separado de HDPE y
PP, con objeto de comparar los rendimientos de las fracciones de productos y su
composicion. Atendiendo a los resultados de la bibliografia y a la consideracion
generalizada de que puede realizarse la pirdlisis conjunta de las poliolefinas (Al-
Salem y cols., 2010; Panda y cols., 2010; Kumar y cols., 2011), cabe esperar que
estas diferencias sean moderadas, lo que evitaria los costes adicionales de una
separacion mas selectiva.

3.1.1. Rendimiento de las fracciones de productos

3.1.1.1. HDPE

En la Tabla 3.1 se muestran los rendimientos de los productos de la pirélisis de
HDPE, a 500 °C y en las condiciones detalladas en el Apartado 2.2.6. Los
productos se han agrupado en las siguientes fracciones: C,-C,, C;-C,;;, C,,-C,,
(gasdleo) y ceras (C,,). Las ceras constituyen la fraccién mayoritaria, con un
rendimiento del 67 %, y con la fraccién de gasdleo alcanzan un rendimiento
conjunto del 92 %. Estos resultados son similares a los obtenidos por Erkiaga
(2014) también con vapor de agua, y por Elordi y cols. (2011b) con N,. El elevado
rendimiento de ceras es consecuencia del reducido tiempo de residencia de los
volatiles en el reactor, que minimiza el craqueo de las ceras (productos primarios).

Por otro lado, desde el punto de vista operacional, las caracteristicas del flujo de
solido, antes comentadas, evitan el bloqueo del lecho a pesar de este elevado
contenido de ceras. Cabe sefialar que si bien Predel y Kaminsky (2000) obtuvieron
un rendimiento similar de gasdleo y ceras, en lecho fluidizado y a 500 °C,
observaron problemas operacionales en estas condiciones de baja temperatura y la
formacién de residuos carbonosos. Por otro lado, Williams y Williams (1999)
obtuvieron en la pirdlisis de LDPE en lecho fluidizado y a 500 °C un rendimiento
del 90 % del conjunto de las fracciones de gasolina, gasoil y ceras.

La fraccion C,-C, (con un rendimiento muy bajo, 1.50 %) es mayoritariamente
olefinica, con propileno y butenos como componentes principales. El rendimiento
de la fracciéon C;-C;; es también pequefio (5.86 %), con un elevado contenido de
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isoparafinas (2.50 %), pero también de olefinas (2.56 %), lo que no es adecuado
para su incorporacion al poo/ de gasolina de refineria, por lo que requeriria una
hidrogenacién previa. Igualmente, la fracciéon de gaséleo (C,,-C,), con un notable
rendimiento (25.64 %), tiene un elevado contenido de olefinas que exige la
hidrogenacién previa a su incorporacion al poo/ de combustible diesel de refinerfa.

Tabla 3.1. Rendimiento (% masa) de las fracciones de productos en la pirdlisis
de HDPE a 500 °C.

Fraccion Compuesto Rendimiento (% masa)

C-C, 1.50
Metano 0.03
Etano 0.06
Etileno 0.08
Propano 0.08
Propileno 0.50
Butanos 0.18
Butenos 0.57

C,-C, 5.86
Parafinas 0.34
Isparafinas 2.50
Aromaticos 0.28
Naftenos 0.19
Olefinas 2.56

C,-Cy 25.64
Diolefinas 3.22
Olefinas 13.07
Parafinas 9.35

Ceras 67.00
Ligeras (C,,-Cy) 29.50
Pesadas (C,,,) 37.50
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Los componentes de la fraccion C,,-C,, se han agrupado atendiendo a la naturaleza
de los enlaces y la relaciéon parafinas:olefinas:diolefinas es 1.00:1.40:0.34, que
corresponde a una corriente menos olefinica que la obtenida en lecho fluidizado y
a 514 °C por Predel y Kaminsky (2000), 1.00:2.20:0.25 y mas olefinica que la
obtenida a 500 °C por Hernandez y cols. (2007), 1.00:1.21:0.10.

La capacidad del reactor de spouted bed cénico para la obtenciéon selectiva de una
corriente de productos de composicion bien definida, constituida
mayoritariamente por ceras, abre un amplio abanico de posibilidades para valorizar
esta corriente de productos en régimen continuo, mediante un segundo reactor en
linea. Artetxe y cols. (2012a,b) han estudiado como alternativas para obtener
selectivamente olefinas ligeras en la segunda etapa: i) el craqueo térmico (900 °C),
con un rendimiento de olefinas C,-C, del 77 %; ii) el craqueo catalitico, utilizando
un catalizador de zeolita HZSM-5 en reactor de lecho fijo, obteniendo un
rendimiento de olefinas C,-C, del 69 % a 550 °C.

3.1.1.2. PP

En la Tabla 3.2 se muestran los resultados de los rendimientos de los productos
obtenidos en la pirdlisis de PP a 500 °C. Se puede observar que se obtiene un
rendimiento mayor de ceras (75 %) que el obtenido en la pirdlisis de HDPE (67
%), lo cual puede atribuirse a la estructura mas ramificada del PP. La baja
temperatura de pirdlisis utilizada (500 °C) da lugar a un principal craqueo de las
cadenas ramificadas del PP y el corto tiempo de residencia de los volatiles en el
reactor desfavorece el craqueo de la cadena principal, lo cual conlleva a un mayor
rendimiento de ceras y menor del resto de fracciones de productos.

Como en el caso del HDPE, la fracciéon C;-C, es mayoritariamente olefinica, con
un rendimiento del 0.22 % de propileno y 0.67 % de butenos. El rendimiento de la
fraccion Ci-C;; es menor (3.79 %) que el obtenido con HDPE (5.86 %) y ademas
esta fraccion es mayoritariamente olefinica, por lo que requiere un
acondicionamiento previo para su incorporacion al poo/ de gasolina de refineria
como se ha comentado anteriormente. La fraccion de gaséleo, C,,-C,, tiene un
rendimiento de casi el 20 %, donde predominan las olefinas como para el HDPE.
El menor rendimiento de estas tres fracciones de productos respecto a la pirdlisis
del HDPE es debido al ya mencionado mayor aumento del rendimiento de la
fraccion de ceras.
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Tabla 3.2. Rendimiento (% masa) de los productos de la pirolisis de PP a 500

°C.

Fraccion Compuesto Rendimiento (% masa)

C-C, 1.28
Metano 0.02
Etano 0.06
Etileno 0.07
Propano 0.04
Propileno 0.22
Butanos 0.20
Butenos 0.67

C.-C, 3.79
Parafinas 0.22
Isparafinas 1.60
Aromaticos 0.16
Naftenos 0.11
Olefinas 1.70

C,-Cy 19.93
Diolefinas 2.50
Olefinas 10.16
Parafinas 7.27

Ceras 75.00
Ligeras (C,,-C,) 34.50
Pesadas (C,,,) 40.50
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El elevado rendimiento de ceras en el spouted bed coénico puede explicarse
atendiendo al mecanismo de pirdlisis de poliolefinas. Murata y cols. (2002), han
identificado dos etapas determinantes de la distribucién de productos en el
craqueo térmico de poliolefinas a 500 °C: i) escision aleatoria de los enlaces de las
macromoléculas fundidas para dar hidrocarburos de cadena larga; ii) escision en
terminaciéon de los oligbmeros (ceras) para producir productos de bajo peso
molecular. La alta velocidad de transferencia de calor y de materia entre fases en el
reactor de spouted bed cénico promueve el primer mecanismo, favorecido porque
las poliolefinas fundidas recubren uniformemente las particulas de arena, dando
lugar a una alta velocidad de formacién de ceras. Por otro lado, el pequefio tiempo
de residencia de estas ceras en el reactor minimiza las reacciones de
despolimerizacién. Por lo tanto, se puede decir que el reactor de spouted bed
conico permite alcanzar un adecuado equilibrio entre los mecanismos de
volatilizacién y despolimerizacion, dando lugar a la produccion selectiva de ceras.

3.1.2. Caracteristicas de las ceras

3.1.2.1. Composicion

En la Figura 3.1 se muestran los resultados de la destilaciéon simulada de las ceras
(C,,,) obtenidas en la pirdlisis de HDPE y PP, a 500 °C. Se observa que las dos
curvas son muy similares. En ambos casos las ceras contienen una fraccién mas
ligera (C,,) retenida, correspondiente al 27 % en masa del conjunto. Por otra parte,
se han cuantificado dos fracciones (cera ligera y cera pesada), que han sido
definidas como: i) cera ligera, fraccion C,-C,, correspondiente a compuestos con
temperaturas de ebulliciéon en el intervalo 343-525 °C; ii) cera pesada, o resto, con
temperaturas de ebulliciéon superiores. Se puede ver que en la curva de HDPE el
42 % en masa de las ceras son ligeras, dado que el 69 % en masa es destilado por
debajo de 525 °C, siendo el resto ceras pesadas. La fraccion de ceras ligeras es
mayor para el PP, el 48 % en masa, destilando por debajo de 525 °C el 75 % en
masa del total de ceras.
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Figura 3.1.  Curva de destilacién simulada de las ceras obtenidas en la pirdlisis
de HDPE y PP a 500 °C.

3.1.2.2. Aplicaciones

El término “cera” corresponde a una familia de materiales de diferente
composicién, con la caracteristica comun de ser materiales plasticos, solidos a
temperatura ambiente y que funden facilmente (Sanchez y cols., 2008).

La principal fuente de ceras comerciales es el petroleo, obteniéndose como
subproductos en la produccién de aceites lubricantes, al someter estos aceites
(obtenidos por destilaciéon a vacio de las fracciones pesadas del petrdleo), a
extraccion con disolventes. El término “cera parafinica” se utiliza para las ceras
derivadas de los destilados de aceites lubricantes ligeros. Son parafinas de color
entre blanco y amarillo, mayoritariamente constituidas por cadenas lineales, con
20-30 atomos de C (aunque pueden contener hasta 60). El contenido de parafinas
ramificadas (isoparafinas) y de cicloparafinas es variable. Otro tipo de ceras “ceras
microcristalinas” se obtienen mediante extraccion y dewaxing de residuos de
destilaciéon a vacio y de los fondos de los tanques de almacenaje de petroleo.
Tienen una estructura parcialmente cristalina, color marrén oscuro y mayor
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viscosidad y punto de fusiéon que las ceras parafinicas. Ademas, los cristales
retienen un notable contenido de parafinas de bajo peso molecular.

Para su aplicacion comercial estas ceras derivadas del petréleo deben ser refinadas,
generalmente con adsorbentes (como arcillas) para obtener materiales incoloros,
insipidos y sin olor. Para las industrias alimentarias (papel de estraza, envolturas de
frutas y quesos, goma de mascar), de perfumeria (lipiz de labios) y farmacéutica
(sellado de medicinas), se requieren tratamientos quimicos que garanticen la
calidad y pureza final, eliminando el color (caracteristico de la presencia de
heteroatomos) y el contenido de parafinas de bajo peso molecular. Igualmente es
requerido que el material sea estable, sin adoptar color, que es una caracteristica de
contener heteroatomos y compuestos insaturados. Sanchez y col. (2008) han
estudiado el hidrotratamiento de ceras derivadas del petréleo, con catalizadores de
NiW, obteniendo buenos resultados de purificacion en el intervalo 275-350 °C y
9.81-13.7 MPa segun las caracteristicas de las ceras a tratar.

Debe destacarse la creciente severidad de los requisitos de calidad, no solo en las
ceras para alimentaciéon y medicina, sino en aplicaciones como la fabricacion de
velas (supone el 50 % de las ceras derivadas del petrdleo), sujetas a limitaciones en
la composicion de compuestos que puedan generar contaminantes en su
combustioén. Esta tendencia esta potenciando la produccion de ceras derivadas de
aceites vegetales.

Las “ceras sintéticas” son una alternativa a las derivadas del petréleo. Entre éstas,
las ceras (fraccion pesada de los productos) de la sintesis de Fischer-Tropsch, que
tras la decoloracién son utilizadas como adhesivos y para recubrimientos de
materiales. En esta clasificacion esta el polietileno de bajo peso molecular, utilizado
para facilitar el moldeo y extrusion de otros plasticos, el reciclado mecanico de los
mismos, y la homogenizacion del color. También pueden considerarse en esta
familia las ceras derivadas de la pirdlisis de poliolefinas, las cuales atendiendo a los
resultados comentados se podrian producir a gran escala y desde materiales (las
poliolefinas) con una composicion mas homogénea que las de las fracciones del
petréleo y de los productos de la sintesis Fischer-Tropsch.

Por lo tanto, entre las perspectivas de utilizacion de las ceras obtenidas en la
pirdlisis de poliolefinas también se encuentra la preparaciéon de nuevos materiales.
Por un lado, las ceras de pirdlisis de poliolefinas serfan adecuadas para sustituir a
las poliolefinas de bajo peso molecular utilizadas en la sintesis de nuevos plasticos
y en el reciclado mecanico (secundario) de los plasticos usados. Por otro lado, las
ceras de pirdlisis pueden sustituir a las ceras derivadas de la sintesis Fischer-
Tropsch en la mezcla con asfalto (WMA, Warm Mix Asphald), cuyo interés primario
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es la preparaciéon de asfalto a menor temperatura, minimizando los problemas
medioambientales de emisién de volatiles y ademas, mejorando las propiedades de
resistencia a la fatiga y rigidez, gracias a la peculiar estructura cristalina de las ceras
(Petit y cols., 2012).

Ademas, se ha comprobado que las ceras derivadas de poliolefinas (obtenidas
mediante craqueo con catalizadores de metalocenos), pueden ser utilizadas en la
preparacion de plasticos reforzados con fibras naturales (Arrakhiz y cols., 2012).
De esta forma, se evita el tratamiento térmico para degradar el polietileno y el
polipropileno utilizados en la sintesis del composite termoplastico. También son
utilizadas como binder (aglomerante) en la preparacion mediante moldeado de
composites (como carburos de WC-TiC-CO), mejorando sus propiedades mecanicas
(Qu y cols., 2005). Asimismo, utilizadas en el recubrimiento de metales disminuyen
la emisividad de infrarrojo del metal (dada la elevada transparencia y baja
emisividad de las ceras) y disminuyendo el envejecimiento por oxidaciéon del metal
(importante en el caso del Cu) (Wu y Yu, 2012).

Por otro lado, las ceras son materiales organicos de cambio de fase (PCM) con
capacidad para absorber y liberar calor latente, con un balance positivo durante su
cambio de fase, el cual tiene lugar durante su exposicion al sol y durante la noche.
Sarier y Onder (2012) hacen un analisis de esta capacidad de las ceras de diferente
origen, que es dependiente del peso molecular. Esta aplicacion tiene un gran
potencial, debido al elevado calor latente de fusiéon de las ceras, a su baja presion
de vapor en la fusion, caracter inerte y estabilidad. La eficiencia energética puede
mejorarse incorporando las ceras en materiales de construccion y mediante
tecnologias de encapsulamiento, que facilitan su aplicacién en materiales textiles.
Gran parte de los estudios se han realizado con mezclas de ceras derivadas de la
sintesis Fischer-Tropsch con polietileno de baja densidad, para obtener un material
estable (Mhike y col.,, 2012), por lo que previsiblemente las ceras de pirolisis de
polietileno serfan un material adecuado para estos fines.

Desde la perspectiva de esta tesis, la corriente de productos volatiles del reactor de
pirdlisis esta constituida mayoritariamente por estas ceras, y es adecuada para ser
alimentada en linea a una etapa posterior de reformado catalitico con vapor.
Debido a la ausencia de reacciones secundarias en la pirdlisis es una corriente
homogénea, sin subproductos indeseables para el reformado, como el CH,, CO,,
poliaromaticos o residuo sélido.
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3.2. PIROLISIS DE PET

3.2.1. Rendimientos de las fracciones de productos

En la Tabla 3.3 se han relacionado los rendimientos de los productos de la pirdlisis
de PET a 500 °C. Los productos se han agrupado en cinco fracciones: gases,
liquido, producto sélido, un residuo no volatil (sélido) y una fracciéon de
compuestos no identificados. La fracciéon gaseosa, (con un rendimiento del 42.78
% en masa), constituye la fraccion mayoritaria. El producto sélido tiene un
rendimiento del 35.45 % y es un polvo blanquecino, compuesto principalmente
por acidos organicos y otros oxigenados. En cuanto a la fraccién liquida, con un
bajo rendimiento (12.82 %), cabe sefialar que es recogida junto con la fraccion
solida, en el condensador y en los filtros de la planta, y debido a su caracter
untuoso, también en los conductos de la planta. En las condiciones de pirdlisis,
descritas en el Apartado 2.2.6, se asegura un movimiento vigoroso del lecho que
permite trabajar sin problemas de defluidizacién, aunque se acumula una cantidad
de residuo solido significante (con un rendimiento del 7.02 %).

Tabla 3.3. Rendimiento (% masa) de los productos de la pirolisis de PET a

500 °C.
Fraccion Compuesto Rendimiento (% masa)
Gas 42.78
CO 9.88
CO, 29.28
Etileno 3.09
Propileno 0.37
Ciclobuteno 0.16
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Tabla 3.3. Continuacion.
Fraccion Compuesto Rendimiento (% masa)
Liquido 12.82
Acetaldehido 11.11
Acetona 0.14
2-Propenal 0.03
Furano 0.06
Benceno 1.04
Tolueno 0.10
2,3-Dimetil-2-penteno 0.04
4-Hidroxi-4-metil-2-pentanona 0.25
Benzaldehido 0.05
Sélido 35.45
Fenol 0.02
Acetofenona 0.12
Acido benzoico 26.98
3-Fenil-2-propemal 0.30
1-(3-metilfenil)-etanona 0.79
Acido 4-metilbenzoico 0.10
Hidroxietilbenzoato 0.21
Acido benzoformico 2.55
Bifenilo 0.41
Vinil-3-fenil-2-propenoato 0.35

2-Hidroxi-2-metoxi-1H-inden-1,3(2H)-diona 3.62

Residuo 7.02

Otros 1.93
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La fraccién gaseosa esta principalmente compuesta por CO (rendimiento del 9.88
%) vy CO, (29.28 %), formados mediante reacciones de descarbonilaciéon y
descarboxilacién de las cadenas del PET. El rendimiento de C,-C, es muy bajo
(3.62 %), y su naturaleza es olefinica, siendo el etileno el principal componente
(3.09 %). En lo que respecta a la fraccién liquida, el compuesto principal es el
acetaldehido (rendimiento del 11.11 %). Dado que el acetaldehido es reconocido
como el principal producto en la etapa inicial de la pirdlisis de PET (Samperi y
cols., 2004), su elevado rendimiento ratifica el buen comportamiento del reactor de
spouted bed conico para la pirdlisis rapida y obtencién de una corriente compuesta
principalmente por productos primarios de la pirodlisis. Esta capacidad para
minimizar las reacciones secundarias es interesante para modular la composicién
de la corriente de pirdlisis, adecuandola a la idénea para su valorizaciéon mediante
una segunda etapa en linea.

En lo referente a la fraccion sélida a temperatura ambiente (volatil en la corriente
de productos), casi todos los compuestos son oxigenados. El producto principal es
el acido benzoico, con un rendimiento del 26.98 % y otros productos significativos
son el acido benzoilférmico y una diona, con un rendimiento del 2.55 % y 3.62 %,
respectivamente.

3.2.2. Valoracion de los resultados

Los rendimientos comentados son similares a los obtenidos por Arena vy
Mastellone (2000) en reactor fluidizado, aunque estos autores hacen hincapié en
que la naturaleza adherente del PET da lugar a problemas operacionales de
defluidizaciéon del lecho, debido a la formacion de agregados de plastico. Yoshioka
y cols. (2004), también en reactor fluidizado, obtuvieron un rendimiento de
residuo sélido es muy elevado (11 % a 630 °C), lo que conlleva los problemas de
fluidizacién ya mencionados.

El riesgo de defluidizacién en la pirdlisis de PET tiene como causa original la baja
capacidad de transmisién de calor, con la consiguiente creacion de un pronunciado
gradiente de temperatura en el interior de la particula. Por ello, mientras la parte
exterior piroliza, la parte interior se encuentra a una temperatura menor y no llega
a pirolizar. Debido a la adherencia caracteristica del plastico fundido, la fraccién
remanente va formando agregados con la arena del lecho, los cuales crecen
progresivamente hasta grandes agregados que provocan la defluidizacion del lecho.
Ademas, al crearse grandes agregados entre la arena y el plastico fundido, la
capacidad de transferencia de calor es aun mas baja y el problema es creciente.
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Por lo tanto, para evitar la defluidizacion es necesario maximizar las velocidades de
las etapas fisicas previas a la pirdlisis. En primer lugar, consiguiendo la
uniformidad en el recubrimiento del plastico sobre la arena, con una fina capa de
plastico. Para ello, Arena y Mallestone (2000) consideran clave establecer un caudal
maximo de alimentacién del PET al lecho fluidizado. Por otro lado, y para
aumentar la velocidad de transmision de calor, consideraron el efecto favorable de
mejorar la transmision de calor entre fases aumentando el caudal de gas, pero
comprobaron que esta medida empeora la fluidodinamica del lecho y ademas de
empeorar el contacto gas-solido y aumentar la segregacion por defluidizacion,
favorece la atriciéon de la arena, con el consiguiente arrastre parcial del plastico sin
reaccionar que recubre las pequefias particulas.

Como se ha dicho anteriormente, el spouted bed cénico no tiene problemas para
adecuar el flujo de gas y de sélido a los requerimientos para minimizar las
limitaciones de las etapas fisicas de la pirdlisis de plasticos. Tiene como una de sus
principales caracteristicas, la versatilidad del flujo de gas, y dependiente de éste la
velocidad del solido y la trayectoria de circulacion de éste en el lecho (Olazar,
1998). El movimiento ciclico de las particulas es idéneo para alcanzar un
recubrimiento uniforme de las particulas de arena con plastico fundido, pero
ademas, la presencia del spout resulta eficaz para disgregar los incipientes
aglomerados, cuya formacion esta dificultada por el movimiento vigoroso de la
particulas, que chocan entre si con una elevada cantidad de movimiento (Aguado y
cols., 2005). Por otro lado, el elevado caudal de gas y el hecho de que su
circulaciéon es parcialmente en contracorriente con el sélido (en la zona anular)
justifica que el coeficiente de transmision de calor entre fases sea elevado (Makibar
y cols., 2011). Ademas, el elevado caudal de gas deriva en un reducido tiempo de
residencia de los volatiles, minimizando el avance de las reacciones de
repolimerizacién, que es presentado como un grave problema en la pirdlisis de
plasticos y en particular en la de PET.

Como consecuencia de estas caractetisticas, el rendimiento de residuo solido en la
pirdlisis de PET es bajo, del 7.02 % (Tabla 3.3). Estos residuos de material
carbonoso quedan depositados uniformemente sobre la arena y por su bajo
contenido y poca adherencia no dan lugar a problemas de defluidizacién, como ya
habfan comprobado Artetxe y cols. (2010) en la pirdlisis con N,. Una operacion de
larga duracién exigirfa su combustiéon periddica o bien la operaciéon con una
corriente de entrada de arena fresca y de salida de arena con residuo, para su
combustiéon en el exterior con valorizaciéon energética. En la Figura 3.2 se
muestran imagenes de las particulas de arena fresca (a) y después de varios minutos
de operacion (b).
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Figura 3.2.  Imagenes de la arena fresca (a) y utilizada en la pirdlisis de PET (b).

Desde la perspectiva de esta tesis, en la que los volatiles son reformados en linea
(Capitulo 4), cabe sefialar que esta estrategia de pirdlisis-reformado es idonea para
valorizar (mediante reformado) el PET, cuya pirdlisis da lugar a una compleja
corriente de volatiles, con un elevado contenido de compuestos que son solidos a
temperatura ambiente (correspondientes a un rendimiento del 35.45 %, Tabla 3.3).
Con la pirdlisis-reformado se evita la separacion de las diferentes corrientes,
necesaria para su valorizacioén individual.
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3.3. PIROLISIS DE PS

La descomposicion térmica del PS transcurre mediante un mecanismo radicalario,
con tres etapas: 1) iniciacién; ii) propagacion de la despolimerizacién; iii)
acoplamiento de radicales. Por encima de 300 °C aparecen los primeros volatiles,
con estireno y sus oligbmeros (dimeros, trimeros etc.), y por encima de 350 °C se
forman otros productos, como tolueno, benceno y naftaleno (Marczewski y cols.,

2013).

3.3.1. Rendimientos de las fracciones de productos

En la Tabla 3.4 se muestran los rendimientos de los productos de la pirolisis de PS
a 500 °C. Todos los productos son volatiles y han sido agrupados en seis
fracciones: productos intermedios primarios (dimeros de estireno), estireno, C;-C,,
compuestos aromaticos de un anillo, compuestos poliaromaticos (PAH), y
compuestos no identificados. Las cuatro ultimas fracciones son productos
derivados de las reacciones secundarias de los productos primarios (estireno y sus
dimeros y trimeros). Es de destacar el bajo rendimiento de PAHs (7.48 %) y que
no se forma un residuo carbonoso sélido, caracteristico de otras tecnologfas de
pirdlisis (Jung y cols., 2013; Mo y cols., 2014).

Tabla 3.4. Rendimiento (% masa) de los productos de la pirdlisis de PS a 500

°C.

Fraccion Compuesto Rendimiento (% masa)

C,-C, 1.49
Metano 0.09
Etano 0.10
Etileno 0.40
Propano 0.04
Propileno 0.18
Butadieno 0.63
Butano 0.03
Buteno 0.02
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Tabla 3.4. Continuacion.

Fraccién Compuesto Rendimiento (% masa)

Estireno 70.57

Aromaticos de un 10.25

anillo Benceno 0.44
Tolueno 3.54
Etilbenceno 1.28
O-metil estireno 3.60
1-propenil benceno 0.26
3-butenil benceno 0.59
2-propenil benceno 0.17
1-etil 2-propenil benceno 0.37

Poliaromaticos 7.48
Indeno 0.10
Naftaleno 0.14
1-metil naftaleno 0.18
Bifenilo 0.11
Bifenil metano 0.04
1,1-bifenil etileno 0.12
Bencilo 2.05
a-metil bifenilo 1.12
1,3-difenil propano 0.79
1,2-difenil etileno 1.08
Antraceno 0.20
2,5-difenil 1,5-hexadieno 1.55

Dimeros 1.96

Otros 8.25
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El estireno es el producto principal, con un rendimiento del 70.57 %. Cabe senalar
que 500 °C ya fue sefialada por Murata y cols. (2002) como una temperatura
adecuada para alcanzar unas elevadas velocidades de volatilizacién del PS y de las
reacciones de escision-f3 en la terminacion de la cadena. En consecuencia, se
obtiene un rendimiento alto de estireno y bajo de dimeros, 1.96 %. Por otra parte,
por encima de 500 °C son importantes las reacciones secundarias de los productos
primarios (estiteno y sus dimeros y trimeros), disminuyendo el rendimiento de
estireno y aumentando los de las fracciones C;-C, y de aromaticos de un anillo (Liu
y cols.,, 2000). Del mismo modo, a temperatura superior se favorecen las
reacciones de deshidrogenaciéon y condensacion de los monoaromaticos, para
formar compuestos poliaromaticos (Liu y cols., 2000).

Los aromaticos, con un rendimiento del 10.25 %, son la segunda fracciéon en
importancia. Los compuestos mayoritarios de esta fracciéon son: tolueno (con un
rendimiento del 3.54 %), etilbenceno (1.28 %) y O—metilestireno (3.60 %). Jung y
cols. (2013) ya identificaron estos aromaticos en la pirdlisis del poliestireno en
reactor de lecho fluidizado.

Los principales compuestos de la fracciéon de poliaromaticos (PAHs) son: el
bencilo con un rendimiento del 2.05 %, el 2,5-difenil 1,5-hexadieno (1.55 %), el
O-metil bifenilo (1.12 %) y el 1,2-difenil etileno (1.08 %). Liu y cols. (2000),
también han observado otros productos, como 1,3-difenil propano o 2,4-difenil 1-
penteno en reactor de lecho fluidizado.

Respecto a la fraccion C;-C,, que es producto del craqueo de cadenas laterales,
tiene un rendimiento muy bajo, del 1.49 %, y es mayoritariamente olefinica, con
butadieno y etileno como componentes mayoritarios.

Por otro lado, la fraccion de los compuestos no identificados de la Tabla 3.4, esta
compuesta principalmente por compuestos pesados.

3.3.2. Valoracion de los resultados

La diferencia con los resultados mostrados y la disparidad en los resultados
obtenidos en la bibliografia en la pirdlisis de PS, puede justificarse por las
diferencias del contacto gas-sélido y del régimen para el sélido en las diferentes
tecnologias, asi como a las diferentes condiciones utilizadas. Por consiguiente, los
estudios de optimizaciéon estan condicionados por las caracteristicas particulares
del estudio, que afectan a la velocidad de calentamiento, control de temperatura y
tiempo de residencia de los volatiles. La temperatura 6ptima determinada por Liu y
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cols. (2000) en un reactor de lecho fluidizado ha sido de 600 °C (100 °C por
encima de la utilizada en esta tesis), con un rendimiento de estireno del 78 %. Park
y cols. (2003), utilizando un reactor discontinuo agitado y a 450 °C, han obtenido
un rendimiento de estiteno del 70 %, el cual aumenta notablemente con
catalizadores de BaO y ZnO. Chauhan y cols. (2008) utilizando un reactor de lecho
fijo han obtenido un rendimiento superior al 80 % a 500 °C (temperatura maxima
en su estudio). Jung y cols. (2013) en reactor de lecho fluidizado han obtenido el
rendimiento maximo, del 59 %, también a la maxima temperatura estudiada, 515
°C. Mo y cols. (2014) en lecho fijo y con bajas velocidades de calentamiento, han
obtenido el maximo rendimiento de estireno, del 65 %, a 490 °C.

Cabe sefialar que la mayoria de estos estudios de la bibliografia han sido realizados
en régimen discontinuo para el sélido, al igual que un estudio previo llevado a cabo
también en reactor de spouted bed cénico (Aguado y cols., 2003). El rendimiento
maximo de estireno en este estudio previo fue del 64.5 %, en el intervalo 450-500
°C, significativamente inferior al obtenido en esta tesis (70.6 %), lo que indica que
la selectividad de estireno es favorecida por la operacién en condiciones
correspondientes al estado estacionario de la composicion del plastico fundido y
de los volatiles en el medio de reaccion.

Los resultados comentados anteriormente ponen de manifiesto el buen
comportamiento del spouted bed coénico para la pirdlisis en continuo de diferentes
plasticos. La operacién es adecuada para minimizar problemas operacionales de
otras tecnologias y para conseguir una corriente de volatiles de composicién bien
definida en cada caso, lo que resulta necesario para implantar una etapa en linea,
con el objetivo de valorizar estos volatiles, mediante la intensificacion de la
obtencién de monémeros o para producit combustibles y/o H,. En la mayor parte
de estrategias de dos etapas en linea, la segunda es catalitica, lo que presenta
ventajas respecto a la utilizacién del catalizador iz situ en el reactor de pirdlisis: i) se
favorece la capacidad del catalizador, al estar libre de plastico fundido y disponer
de los centros activos para el acceso de los volatiles exclusivamente; ii) se atenua la
desactivacion. Estos aspectos han sido comprobados por Artetxe y cols. (2012a,
2013) al comparar los resultados con las estrategias de una y dos etapas para la
obtencion selectiva de olefinas por pirdlisis-transformaciéon  catalitica (con
catalizador de zeolita HZSM-5) de HDPE, en un sistema conformado por un
reactor de spouted bed conico y un lecho fijo catalitico en linea.
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4. REFORMADO CATALITICO CON VAPOR EN LiNEA
DE LOS PRODUCTOS DE PIROLISIS

Como se ha explicado en el Capitulo 3, con la tecnologia de spouted bed cénico se
maximiza en la pirdlisis de plasticos el rendimiento de volatiles, los cuales tienen
una composiciéon homogénea y que puede adecuarse en funcién de las condiciones
de operacién, para su reformado catalitico en serie (Figura 4.1). El proceso con
dos etapas ha sido estudiado con otras tecnologias de pirdlisis, realizando la
segunda etapa con catalizadores de reformado para la obtenciéon de H, (Wu y
Williams, 2010d; Park y cols., 2010; Namioka y cols., 2011), con catalizadores de
craqueo para la obtencién de olefinas ligeras y de combustibles (Aguado y cols.,
2007; Bagri y Williams, 2002) o bien mediante craqueo térmico a alta temperatura,
dirigido a la obtencién de olefinas ligeras (Della Zassa y cols., 2010). Como
antecedentes en la investigaciéon del grupo sobre la integracion de la pirdlisis de
plasticos en spouted bed conico con una posterior etapa en linea, se ha estudiado
la obtencién de olefinas mediante craqueo catalitico con catalizadores de zeolita
HZSM-5 (Artetxe y cols., 2012a) o mediante craqueo térmico a elevada
temperatura (Artetxe y cols., 2012b). También se ha estudiado el reformado
catalitico en linea de los volatiles de pirdlisis de plastico (Erkiaga y cols., 2015) y de
gasificacion de plastico (Lopez y cols., 2015b). En todos estos estudios el reactor
de transformacion catalitica ha sido de lecho fijo.

CH, H,
Spouted bed cénico  HCs Lecho fluidizado CO

, . Ceras CO
Plastico 2 CATALIZADOR 2
PIROLISIS | Hp H,0
H,O H,0 REFORMADO CH,
HCs

Coque

Figura 4.1.  Esquema del proceso de dos etapas.

Al realizar el proceso de reformado con dos etapas, se separan las etapas fisicas (de
fusion del plastico, recubrimiento de las particulas, y pirdlisis térmica), que se
realizan en el reactor de spouted bed con un lecho de arena, sin afectar al
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catalizador utilizado en la segunda etapa (con reactor de lecho fijo o fluidizado).
Esta separacion conlleva notables ventajas: 1) se puede optimizar la temperatura de
cada etapa; 2) el proceso es mas versatil para establecer la relacion
catalizador/plastico; 3) la alimentacién al reactor catalitico es homogénea; 4) el
catalizador es mas eficaz para la transformacién de los volatiles, porque no esta
parcialmente recubierto de polimero y toda su masa es util para el contacto con los
volatiles de la pirdlisis, por lo que disminuye la cantidad necesaria para obtener el
maximo rendimiento de H, (Figura 4.2); 5) se obtiene una corriente de productos
mas homogénea, porque como consecuencia de la mayor eficacia del catalizador
hay una atenuacion de las reacciones secundarias.

Plastico PIROLISIS
H,O CATALIZADOR
Ccvolétﬂes
Plastico 2
H,0 PIROLISIS
Ccvolétiles
Figura 4.2.

H,
coO
CO,

B 1.0

C

CH,
C2+

volatiles

(Ccvokitiles salida

-

CATALIZADOR

CcO
CO,
H,0

Perfil de la concentracidon de volatiles reactantes en el reformado de
plasticos en una y en dos etapas.
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En este capitulo se ha estudiado la segunda etapa, de reformado de los volatiles
emanados en la pirdlisis de diferentes plasticos. Se hace un estudio paramétrico del
reformado para la pirdlisis de HDPE (Apartado 4.2) determinando el efecto de las
condiciones de operacion (temperatura, tiempo espacial y relacién vapor/plasticos)
sobre los indices de reaccién definidos previamente en el Apartado 4.1.
Posteriormente se ha estudiado la valorizacién de otros plasticos presentes en los
residuos solidos urbanos (PP, PET, PS) (Apartado 4.3) y de una mezcla (Apartado
4.4).

Cabe senalar que para planificar los experimentos se disponfa de una amplia
informacién sobre la etapa de pirdlisis de los plasticos (Aguado y cols., 2003;
Elordi y cols., 2007, 2009, 2011a, Artetxe y cols., 2010; Lopez y cols., 2010a)
completada con los resultados del Capitulo 3. En consecuencia, la selecciéon de la
temperatura de 500 °C para esta etapa esta motivada por ser la minima que
garantiza la volatilizaciéon rapida y completa de las poliolefinas (con formacién
mayoritaria de ceras y minimizando el coste energético). Ademas, a esta
temperatura esta garantizado que el vapor de agua no da lugar a la gasificacién
parcial de los plasticos y que los volatiles son los propios de la pirdlisis (Capitulo
3). Por otro lado, puede esperarse un efecto de la composicién de la corriente de
volatiles emanada de la pirdlisis de cada plastico sobre los resultados de su
posterior reformado, aunque este efecto es limitado, como observan Czernik y
French (20006) en la pirdlisis-reformado de PP en dos reactores de lecho fluidizado
en linea, comprobando que la temperatura de la etapa de pirdlisis (en el intervalo
600-700 °C) tiene poca incidencia en los resultados del reformado (a 800 °C). En
este sentido se ha dado aqui mas importancia a comparar los resultados con
diferentes plasticos.

En la bibliografia sobre procesos relacionados con el estudiado aqui, encaminados
a la obtencién de gas de sintesis o H, (mediante gasificacion catalitica o pirdlisis (o
gasificacion)-reformado en linea), se han utilizado catalizadores de Ni de diferente
composicion y con diferentes soportes y promotores (Czernik y French, 2006; Wu
y Williams, 2008, 2009b, 2010b; He y cols., 2009; Tsuji y Hatayama, 2009;
Donatelli y cols., 2010; Luo y cols., 2012; Acomb y cols., 2014). También se han
utilizado en la pirdlisis-reformado de plasticos catalizadores de Ru (Park y cols.,
2010; Namioka y cols., 2011).

La utilizacién aqui de un catalizador que es comercializado para el reformado de
metano (G9OLDP de S7d Chemie, Apartado 2.1.2), esta fundamentada en los
buenos resultados obtenidos con este catalizador en estudios de pirdlisis-
reformado (Erkiaga y cols., 2015) y gasificacion-reformado (Lopez y cols., 2015b)
de HDPE, utilizando en ambos casos un reactor de reformado de lecho fijo.
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Ademas, el hecho de que sea un catalizador comercial y su consiguiente
disponibilidad con comportamiento reproducible, lo hacen adecuado para la
puesta a punto de esta nueva tecnologia y para estudios posteriores encaminados al
aumento de escala. También debe considerarse que este catalizador comercial esta
disefiado para atenuar la desactivaciéon por coque en un proceso tan exigente en
este sentido como el reformado de metano, y que ademas, tiene una notable

resistencia mecanica, tal como es requerido para su uso en el reactor de lecho
fluidizado.

Merece también atenciéon que se ha utilizado un reactor fluidizado, lo que esta
motivado por la comprobada elevada formacién de coque (interno y externo a las
particulas de catalizador), que en trabajos previos utilizando un reactor de lecho
fijo, se ha comprobado que bloquea el flujo de gas y obliga a detener la operacion
transcurridos 30 min (Erkiaga y cols., 2015; Lopez y cols., 2015b). Cabe esperar
que el reactor de lecho fluidizado evite este bloqueo y que incluso atenue el efecto
de la deposicion de coque sobre la desactivacién, dado que la actividad es
uniforme en el lecho y ademas sera mas eficaz la acciéon atenuadora de la
desactivacion del flujo de vapor, al arrastrar los precursores del coque. Por otro
lado, desde la perspectiva de aumento de escala el reactor de lecho fluidizado es
adecuado para operar con circulaciéon de catalizador, manteniendo constante con el
tiempo la actividad del catalizador del lecho.
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41. INDICES DE REACCION

Para cuantificar los resultados, se han definido los siguientes indices de reaccion:

*  Rendimiento del producto carbonado i: El rendimiento de cada producto o
fraccion de productos, 1, se ha calculado referido al plastico alimentado, como:

F. (en moles de Ccontenidos)
Y. = 1 - 100 (4.1)
1 (en moles de Ccontenldos) ’

F_ .
plastico

donde F, y F ., son los caudales molares de cada producto i y del plastico en la
alimentacion, en unidades de carbono contenidos.

*  Rendimiento de H,: El rendimiento de H, se ha expresado como porcentaje
del maximo estequiométrico:

0
Hp

Y., = Fo, 100
Ho 4.2)

donde F, y F; son los caudales molares de H, obtenido y el maximo

estequiométrico, considerando la estequimetria:
C.H_+2nH,0 o nCO, +(2n+m/2)H, 4.3)

Con esta definicion del rendimiento de H,, se puede valorar el interés de una etapa
posterior de reaccion de gas de agua (WGS) para intensificar el rendimiento de H,.
Ademas, como es un criterio general se pueden comparar los resultados con los de
reformado de otras materias primas de diferente composicion y con los resultados
de otras tecnologias.

*  Conversion: Como es habitual en las transformaciones de hidrocarburos y
oxigenados en las que tiene lugar una variaciéon en el nimero de moles, este indice
se define como la eficiencia en la conversion del carbono, en este caso como el
porcentaje de los moles de carbono contenidos en la alimentacion de plasticos, que
es recuperado, pasando a formar parte de los productos gaseosos:
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_ moles de Cen la corriente de gases
X= A 100 (4.4)
molesde Cen el plastico alimentado

De esta forma la conversion del proceso integrado (pirdlisis-reformado) esta
referida a la alimentacion a la primera etapa.
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4.2. ESTUDIO PARAMETRICO PARA LA VALORIZACION DE
HDPE

En este apartado se describen los resultados del estudio paramétrico del
reformado, que comprende el efecto de la temperatura (Apartado 4.2.1), del
tiempo espacial (Apartado 4.2.2) y de la relacién vapor/plastico alimentado
(Apartado 4.2.3) sobre los rendimientos y concentraciones de las fracciones de
productos a tiempo cero. En el Capitulo 5 se estudiard la evolucién de estos
resultados con el tiempo, como consecuencia de la desactivacion. Las condiciones
para la etapa de pirdlisis, a 500 °C, han sido las mismas, descritas en el Apartado
2.2.6.

Por otro lado, para interpretar el efecto de las condiciones de operacién sobre los
indices de reaccion deben tenerse en cuenta las diferentes reacciones implicadas en
el reformado de los hidrocarburos C H,, que acceden al reactor:

Reformado con vapor: CH_+nH,0 - nCO+(n+m/2)H, (4.5)
Reaccion de gas de agua (WGS):CO+H,0 « CO, +H, (4.6)
Reformado de metano: CH, +H,0 - CO+3H, “4.7)
Craqueo (reaccion secundaria): C H_ = — hidrocarburos + CH, 4.8)

4.2.1. Efecto de la temperatura

Se ha determinado el efecto de la temperatura, en el intervalo 600-700 °C, sobre la
distribucién de productos, a tiempo cero (catalizador fresco). Las condiciones de
operacién, con un alto tiempo espacial de 16.7 g, min gupp: v una relacién
vapot/plastico de 4, se han establecido con objeto de evitar problemas
operacionales por la alimentacién de ceras.

Los productos gaseosos cuantificados son: H,, CO,, CO, CH, y una fraccién de
hidrocarburos ligeros (C,-C,), compuesta mayoritariamente por etileno, etano,
propileno y propano. La fraccion liquida no reformada, presente en la corriente de
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volatiles, se ha denominado C.,. Esta fraccion es la denominada
convencionalmente 7zr, desde la perspectiva de utilizacién del gas producto como
gas de sintesis o para separar el H,.

En la Figura 4.3 se muestra la evolucion de la conversion con la temperatura. Se
puede observar que la conversion es superior al 94 % en el intervalo de
temperaturas estudiado. Ademas, un aumento de la temperatura favorece el
reformado, alcanzandose una conversion del 98 % a 700 °C. Por tanto, a 700 °C
unicamente queda sin transformarse en gas un 2 % del C alimentado, que estd en
los compuestos C;, de la corriente de productos. Debe destacarse por tanto que en
este intervalo de temperaturas la conversion de los hidrocarburos que acceden al
reactor (mayoritariamente ceras y fraccion C,,-C,) es practicamente completa.

100F
98| I
96|

S

“ o4l
92}
90— : :

600 650 700
T €°C)

Figura 4.3. Evolucién con la temperatura de la conversion de HDPE.
Condiciones de reaccién: tiempo espacial, 16.7 g, min ey s
relacién vapor/HDPE, 4.

El aumento de la conversion al aumentar la temperatura, general en las reacciones
endotérmicas, es explicado en el reformado catalitico con vapor de residuos
sélidos urbanos (Luo y cols.,, 2012), porque se favorecen todas las etapas
endotérmicas implicadas: i) la pirdlisis inicial de los residuos; ii) las reacciones de
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gasificacion del char; iii) el craqueo y reformado con vapor del 7zr. En este caso se
explica porque el aumento de la temperatura favorece las reacciones endotérmicas
de reformado, ecs. (4.5) y (4.7), asi como el craqueo, ec. (4.8), también
endotérmico.

En la Figura 4.4a se observa que el aumento de la temperatura de reformado
conlleva un aumento del rendimiento de H,, desde el 78.1 % molar a 600 °C hasta
el 85.7 % a 700 °C. A su vez, se observa que el aumento de la temperatura
favorece la formacion de CO, obteniéndose un rendimiento del 29.2 % a 700 °C.
El efecto de la temperatura sobre el rendimiento del CO, es menor, ya que
permanece practicamente constante.

El aumento del rendimiento de H, y CO es consecuencia de que al aumentar la
temperatura se favorece el reformado de las ceras, hidrocarburos ligeros y CH,,
ecs. (4.5) y (4.7), respectivamente. Asi, aunque el rendimiento de CH,, C,-C, y C;,
es muy bajo en todo el intervalo de temperatura estudiado, se puede apreciar una
ligera disminuciéon al aumentar la temperatura, obteniéndose a 700 °C un
rendimiento de CH, del 0.8 %, de C,-C, del 0.7 % y de C,, del 1.9 %. Este
resultado indica que se favorece selectivamente el reformado de estos compuestos,
respecto a su formacion, en el caso de CH, y C,-C,, por craqueo. Por otro lado
contribuye al aumento del CO, el hecho de que la reaccion WGS, ec. (4.0), es
exotérmica, y por tanto su equilibrio termodinamico es desfavorecido al aumentar
la temperatura.

El efecto de la temperatura sobre las concentraciones de los productos gaseosos es
poco acusado (Figura 4.4b). Asi la concentracién de H, aumenta desde el 68 %
hasta el 70 % en el intervalo 600-700 °C. En el caso del CO,, la concentracion
disminuye ligeramente al aumentar la temperatura, siendo un 21 % en volumen a
700 °C. Al desfavorecerse la reacciéon exotérmica WGS, ec. (4.6), aumenta la
concentracion del CO, desde el 6.8 % a 600 °C hasta el 9 % a 700 °C. Como ha
sido mencionado anteriormente, el reformado de CH, y C,-C, es casi completo, y
se favorece ligeramente al aumentar la temperatura, de forma que disminuye su
concentracion desde el 1 % a 600 °C, hasta el a 0.2 % a 700 °C, para el CH, y
desde 0.3 % a 600 °C a 0.07 % a 700 °C, para C,-C,.

Para comparar los resultados de las graficas a y b de la Figura 4.4, y para
comprender sus diferencias, se ha de sefialar que el rendimiento de H, esta referido
al maximo estequiométrico ideal, ec. (4.2), mientras que los rendimientos de los
demas compuestos estan referidos al plastico alimentado, ec. (4.1). Por lo tanto, la
suma de todos los rendimientos de la Figura 4.4a no resulta 100, aunque si
cumplirfa esta condiciéon la suma de los rendimientos de los compuestos
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carbonatados. En la Figura 4.4b la suma de todas las concentraciones obviamente
sf suma 100.

100F
a)
90t
I 600 °C
80} Il 50 °C
7o [ ]700°C
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7~ 40t
~ 30
20t
10}
0
CO, CO CH, CC, C,
100F b)
90t
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80t I 650 °C
1700 °C
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H CO CO CH C-C
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Figura 4.4. Evolucion con la temperatura de los rendimientos de productos (a) y
la composicién de la fraccion gas (b), en la pirdlisis-reformado de
HDPE. Condiciones de reaccion: tiempo espacial,16.7 g, min g, npp
! relacion vapor/HDPE, 4.
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Resulta dificil la comparaciéon de los resultados comentados con los de la
bibliografia, dadas las diferencias en las estrategias de operacion, reactores,
condiciones y alimentaciones. He y cols. (2009) estudiaron el efecto de la
temperatura (700-900 °C) en la gasificacion catalitica con vapor de PE, en lecho
fijo y en régimen continuo, sobre un catalizador de NiO/y-ALO,. Obsetrvaron al
igual que en esta tesis que un aumento de la temperatura conlleva al aumento de la
concentraciéon de H,, hasta el 37 % en volumen a 900 °C. Este resultado,
notablemente inferior al obtenido aqui, es fiel reflejo de la ventaja de operar con
dos etapas. El estudio de Wu y Williams (2010d) del efecto de la temperatura de
reformado en la pirdlisis-reformado de la mezcla PET/HDPE, en reactores de
lecho fijo, pone igualmente de manifiesto el aumento de la concentracién de H,
desde el 25 % hasta el 48 % al aumentar la temperatura de reformado en el
intervalo 600-700 °C. La diferencia de resultados con los de esta tesis puede
asociarse con la ventaja de operar en régimen continuo.

También ha sido estudiado el efecto de la temperatura en la gasificacién con vapor
de residuos solidos urbanos. Wang y cols. (2012) utilizando un catalizador de NiO
soportado en una dolomita modificada, comprobaron que un aumento en la
temperatura aumentaba el rendimiento de H, hasta el 3.1 % a 700 °C. En este caso,
la elevada presencia de residuos organicos e inorganicos carentes de H, justifica
este bajo rendimiento.

4.2.2. Efecto del tiempo espacial

El efecto del tiempo espacial de la etapa de reformado se ha estudiado en el
intervalo 2.8-20.8 g min guop: - Bl resto de condiciones han sido: 700 °C;
relacion vapor/HDPE, 4.

En la Figura 4.5 se puede observar un aumento acusado de la conversién al
aumentar el tiempo espacial desde 2.8 (68.3 %) hasta 8.3 g .., min gyper ' (97.5 %).
Un aumento del tiempo espacial por encima de este valor solo contribuye a
aumentar ligeramente la conversion, la cual es practicamente completa (99.7 %)
para un tiempo espacial de 20.8 g ., min g ypp -
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Figura 4.5. Evolucién con el tiempo espacial de la conversion de HDPE.
Condiciones de reaccién: 700 °C; relacién vapor/HDPE, 4.

Al favorecer el avance de las reacciones de reformado, ecs. (4.5) y (4.7) y de la
WGS, ec. (4.6), el aumento del tiempo espacial tiene como consecuencia el
aumento de los rendimientos de H,, CO, y CO, asi como la disminuciéon del
rendimiento de CH,, C,-C, y C,, (Figura 4.0a).

Al igual que para la conversion (Figura 4.5), al aumentar el tiempo espacial desde
2.8 hasta 8.3 g, min gypp; (Figura 4.6a) se observa un pronunciado aumento del
rendimiento de H, y CO,, hasta valores del 73.8 % y 69.3 % respectivamente. El
aumento del rendimiento de CO en este intervalo es importante, pero menofr,
hasta el 23.2 % para 8.3 g, min gypp ', por lo que parece que al aumentar el
tiempo espacial en este intervalo se favorece selectivamente la reaccion WGS. Es
también importante resaltar la disminuciéon de los rendimientos de CH,, C,-C, y
C,,, especialmente en el caso de los C,-C, y Cs,, cuyos rendimientos disminuyen
desde el 27.2 % para un tiempo espacial de 2.8 hasta el 3.8 % para 8.3 g, min
Zuopr - €n el caso de C,-C, y desde el 31.7 % hasta 2.4 % en el caso de Cs,.
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de HDPE. Condiciones de reaccién: 700 °C; relacion vapor/HDPE,
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Para tiempos espaciales superiores a 8.3 g, min guup » la variacién de los
rendimientos no es tan importante al aumentar esta variable. En el caso del H,, su
rendimiento sigue aumentando, alcanzando un 86.7 % para un tiempo espacial de
20.8 g, min gyppp: - Por otro lado, un aumento del tiempo espacial desde 8.3 hasta
16.7 g, min g pp;  NO tiene gran incidencia en el rendimiento de CO,, mientras
que conlleva a un ligero aumento del CO, que alcanza un rendimiento maximo del
29.3 %, porque para un tiempo espacial superior (20.8 g, min gyppe ) disminuye, a
la par que aumenta el de CO,. En cualquier caso, estas ultimas variaciones
comentadas para valores muy elevados del tiempo espacial, son poco significativas.

El notable efecto de la cantidad de catalizador sobre la conversion y rendimientos
de productos gaseosos esta bien establecido en la bibliografia, con resultados de la
pirolisis-reformado de PP (Wu y Williams, 2008) y de la gasificacién-reformado de
residuos sélidos (Luo y cols., 2012; Wang y cols., 2012), al favorecerse el avance de
las reacciones de reformado y WGS. En este sentido, Wu y Williams (2008)
también observaron un maximo en el rendimiento de CO, explicado porque se
favorece la reaccion WGS para elevados tiempo espaciales.

El efecto del tiempo espacial sobre la concentracién de los productos gaseosos
(Figura 4.6b) es menos notable que el comentado para los rendimientos. La
concentraciéon de H, estd en torno al 70 % en todo el intervalo, e igualmente la de
CO también es casi constante, del 8 %. Sin embargo, la concentraciéon del CO, si
aumenta al aumentar el tiempo espacial, para bajos valores de esta variable,
mientras que disminuyen las de CH, y C,-C, hasta valores casi insignificantes
(menor que 0.3 % en ambos casos) para tiempos espaciales superiores a 8.3 g,
min e - Esta evoluciéon de las concentraciones indica que el aumento del
tiempo espacial favorece las reacciones de reformado (lo que es notable con la
disminucién continuada de CH, y C,-C,) y también la reacciéon WGS, si bien el
equilibrio termodinamico de esta reaccion a 700 °C pone limite a su avance para
tiempos espaciales elevados.

4.2.3. Efecto de la relacion vapor/plastico

El efecto de la relacion vapor/plastico sobre la conversion y distribucion de
productos se ha estudiado en el intervalo 3-5. El resto de condiciones han sido:
700 °C y tiempo espacial, 16.7 g, min guppe - En la Figura 4.7, en la que se
muestra la evolucion de la conversién con la relacion vapor/HDPE, se puede
observar que en el intervalo estudiado la conversion es superior al 98 %,
alcanzando casi el 99.6 % con una relaciéon de 5. Al aumentar la relacién
vapor/HDPE de 3 a 4, el efecto de la relaciéon no es muy relevante pero, tal como
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se ha mencionado anteriormente, al aumentar mas esa relacién la conversiéon casi
llega a ser completa. Se ha de mencionar que la presencia de vapor de agua en el
medio de reacciéon aumenta la velocidad de las reacciones de reformado, ecs. (4.5)
y (4.7) y de WGS, ec. (4.6), lo que justifica la obtencién de estas conversiones tan
altas. Por otro lado, la complejidad del sistema de reaccion no permite una
interpretacion precisa de la causa de que el efecto no sea lineal.
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Figura4.7. Evolucién de la conversiéon con la relacién vapor/HDPE.

Condiciones de reaccion: 700 °C; tiempo espacial, 16.7 g, min
i -

En la Figura 4.8 se muestra el efecto de la relacion vapor/HDPE sobre los
rendimientos (grafica a) y concentraciones (grafica b) de los compuestos del gas. Se
observa (Figura 4.8a) que un aumento en la relacién conlleva un aumento
progresivo del rendimiento de H, y CO, y una disminucién del rendimiento de
CO, CH,, C,-C, y C;,. Este efecto se debe a que la mayor concentracion de vapor
en el medio de reacciéon favorece tanto el desplazamiento de las reacciones de
reformado de los hidrocarburos, como de la reaccién WGS.
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Al favorecerse todas las reacciones implicadas en el reformado, al aumentar la
relacion vapor/HDPE aumenta el rendimiento de H, y de CO, (Figura 4.8a), hasta
valores del 92.5 % y del 80.9 % para una relacién de 5. Como consecuencia
disminuye el rendimiento de CO hasta el 18.1 %. Los rendimientos de CH,, C,-C,
y Cs,, ya pequefios para la relacién vapor/HDPE de 4, disminuyen hasta hacerse
insignificantes.

En la Figura 4.8b se observa que la concentracion de H, se mantiene en torno al
70 %, aumentando solo ligeramente (en un 4 %) al aumentar la relacién
vapor/HDPE en el intervalo estudiado. También aumenta un 4 % la
concentracion de CO, hasta el 22.2 %. La concentraciéon de CO presenta una
pronunciada disminucioén, desde el 12.8 % para la relacién de 3 hasta el 5 % para la
relacién de 5, debido al ya mencionado desplazamiento de la reacciéon WGS. Por
otro lado, la concentraciéon de los C,-C, en la fraccién gaseosa es insignificante
para las tres relaciones de vapor/HDPE estudiadas.

Un efecto de la relacién vapor/plastico cualitativamente similar al mostrado, fue
observado en la pirdlisis-reformado de PP (Wu y Williams, 2009a; Acomb y cols.,
2014), LDPE y PS (Acomb y cols., 2014), y de residuos plasticos urbanos (con
mayorfa de HDPE y PET) (Wu y Williams, 2010d) y estd ampliamente
comprobado en la gasificacion de diferentes materiales poliméricos (Tsuji y
Hatayama, 2009; Donatelli y cols., 2010), asi como de residuos soélidos urbanos
(Wang y cols., 2012).
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Figura 4.8. Evolucién con la relacién vapor/plastico de los rendimientos de
productos (a) y la composicioén de la fraccion gas (b), en la pirdlisis-
reformado de HDPE. Condiciones de reacciéon: 700 °C; tiempo
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4.3. VALORIZACION INDIVIDUAL DE DIFERENTES PLASTICOS

Ademas del HDPE se han utilizado como alimentaciones, PP, PET y PS,
atendiendo al interés de valorizaciéon de estos otros plasticos y sobre todo de su
mezcla, considerando que la viabilidad a gran escala de un proceso como el
estudiado aqui, requerira presumiblemente la valorizacién conjunta de diferentes
plasticos de los residuos urbanos. Sirven por tanto los resultados de este apartado
como referencia para el estudio de valorizacion de una mezcla del Apartado 4.4.

La etapa de pirdlisis de cada uno de estos plasticos ya ha sido estudiada a 500 °C y
los resultados explicados en el Capitulo 3, en el que se han caracterizado las
correspondientes corrientes de volatiles. En este apartado se ha estudiado la etapa
de reformado, en las siguientes condiciones: 700 °C; tiempo espacial, 4.1 y 16.7 g_,,
min guope 5 relacion vapor/plastico, 4. Estas condiciones se han establecido
atendiendo a los resultados del Apartado 4.2 para el HDPE, con objeto de
garantizar: i) la conversion total de la alimentacion; ii) la casi nula presencia de CH,
e hidrocarburos ligeros en la corriente de productos.

4.3.1. Conversion

En la Figura 4.9 se comparan las conversiones de los diferentes plasticos y se
puede observar que para un tiempo espacial suficientemente alto (16.7 g, min
gpla,m-w’l), las conversiones son superiores al 98 %. Por consiguiente, este tiempo
espacial es adecuado para este objetivo, pero queda enmascarada la diferente
reactividad de los volatiles de la pirdlisis de los diferentes plasticos.

Esta diferente reactividad se pone de manifiesto al comparar las conversiones para
un tiempo espacial menor (4.1 g, min gypps ). En estas condiciones la conversién
de HDPE y PP es muy similar, 75.2 % y 77.1 %, respectivamente. La ligera mayor
conversiéon del PP respecto al HDPE puede atribuirse al mayor contenido de
hidrocarburos ligeros no reformados presentes en el gas de salida, como
consecuencia de que las ceras de pirdlisis de PP son mas ramificadas. En cualquier
caso, la similitud en la conversiéon tiene un gran interés para un tratamiento
conjunto, sin separacion previa, dado que las poliolefinas constituyen
aproximadamente 2/3 de los plasticos en los residuos solidos utbanos.

La menor conversion, del 60 %, corresponde al PS, con una mayor densidad de
carbono en su estructura molecular. La menor conversiéon del PS respecto al

Proceso de pirdlisis y reformado en linea para la produccion de Hz a partir de residuos pldsticos



4. Etapa de Reformado 133

HDPE y PP ya fue comprobada por Wu y Williams (2010c), en la pirolisis-
reformado con reactores de lecho fijo operando a 500 y 800 °C en cada etapa y fue
justificada por el mayor requerimiento de energfa para el reformado de los
aromaticos volatiles producidos en la pirdlisis de PS, con el 70.6 % de estireno,
10.3 % de otros monoaromaticos y el resto de componentes aromaticos
condensados. Es reconocida la mayor dificultad de reformado de los volatiles
emanados de la pirolisis de PS respecto a los productos mayoritariamente alifaticos
de la pirdlisis de las poliolefinas (Williams y Slaney, 2007).

Cabe sefalar que la conversion del PET es la mas alta, en torno al 78 %. Se explica
por su menor contenido de carbono por unidad de masa (ya que contiene oxigeno
en su estructura molecular). En consecuencia, el tiempo espacial efectivo (si fuese
referido al caudal de atomos de carbono en el plastico, en lugar de al caudal masico
de plastico) serfa mayor que para los otros plasticos. Para el PS, con la mayor
densidad de atomos de carbono sucede lo contrario y el tiempo espacial que
denominamos efectivo es menor y esto contribuye a que la conversion sea menor
que para los otros plasticos.
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Figura 4.9. Comparaciéon de la conversiéon en la pirdlisis-reformado de los
diferentes plasticos. Condiciones de reacciéon: 700 °C; tiempo
espacial, 4.1y 16.7 g, min gplésﬁm'l; relacion vapor/plastico, 4.
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Por otro lado, es importante resaltar que el catalizador utilizado, de Ni y por tanto
con un coste reducido, permite alcanzar una conversion superior al 98 % con un
tiempo espacial de 16.7 g, min gpmsﬁco’l. Este resultado es comparable con los
obtenidos en la bibliografia con catalizadores de Ru. Park y cols. (2010) obtienen
una conversion similar en la pirdlisis-reformado de PP, con un sistema de régimen
continuo con reactores de lecho fijo, a 400 y 630 °C en cada reactor, y con un
tiempo espacial de 9.8 g, min gpla,m-co’l. Atendiendo a este resultado, los autores
constatan que la ventaja de utilizar catalizadores de Ru en lugar de Ni es la
disminucién en 70 °C de la temperatura de reformado. Namioka y cols. (2011)
extendieron el estudio con catalizadores de Ru a la pirdlisis-reformado de PS,
comprobando que en las condiciones indicadas las diferencias entre los resultados
para el PP y el PS son pequefas.

4.3.2. Rendimientos y concentraciones de productos gaseosos

En las Figuras 4.10 y 4.11 se muestran los rendimientos y concentraciones de los
compuestos de la corriente gaseosa, respectivamente. Los resultados corresponden
a los mismos experimentos descritos en el Apartado 4.3.1. En la Figura 4.10a se
observa que para un tiempo espacial suficiente (16.7 g, min gplmcn'l), para el que la
conversion es muy elevada y similar para los diferentes plasticos (Figura 4.9), hay
notables diferencias en la distribucion de los rendimientos de H,, CO, y CO. Asi,
por un lado los rendimientos de estos tres productos son muy similares para
HDPE y PP, como consecuencia de que tiene lugar el reformado de corrientes de
volatiles de composicion similar. Siendo los rendimientos de H, del 85.7 % para el
HDPE y 83.3 % para el PP, los de CO, del 67.4 % y 64.6 % y los de CO, del 29.3
% y 30.9 %, respectivamente.

Ahora bien, debido a la diferente distribucion de productos en la etapa de pirdlisis
del PET, con un rendimiento de CO, del 29.28 % y del CO del 9.88 % (Apartado
3.2.1), la distribucién de productos del reformado es diferente, destacando el
elevado rendimiento de H, (94.1 %) y de CO, (89.2 %) asi como el bajo
rendimiento de CO (10.8 %). El elevado rendimiento de H, y también el bajo
rendimiento de CO permiten desechar la hipétesis de que el origen del CO, sea la
descomposicion térmica de derivados oxigenados, por lo que debe atribuirse a la
reaccion WGS, la cual tiene un mayor avance debido al mayor valor del tiempo
espacial efectivo (referido a los atomos de carbono) para este plastico, como se ha
explicado anteriormente. Ademas, cabe sefalar que si bien hay un pequefio
rendimiento de CH,, C,-C, y C,, en el reformado de HDPE y PP, este
rendimiento es muy pequefio para el PET, lo que también es acorde con el mayor
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tiempo espacial efectivo para este plastico, cuya consecuencia es un mayor
reformado de estos compuestos hidrocarbonados.

Figura 4.10.
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Comparaciéon de los rendimientos de los productos en la pirdlisis-
reformado de los diferentes plasticos, para un tiempo espacial de
16.7 g, min gpmmw’1 (a) y de 4.1 g, min gpmmw’1 (b). Condiciones de
reaccion: 700 °C; relacion vapor/plastico, 4.
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Por otro lado, para el PS se obtiene un rendimiento de H, similar al de HDPE y
PP con un tiempo espacial de 16.7 g, min gpmsﬁm'l, mientras que el rendimiento de
CO, es ligeramente menor (60.2 %) y el CO mayor (39.8 %). Este resultado puede
igualmente asociarse al menor avance de la reaccion WGS, porque a este plastico
corresponde el menor tiempo espacial efectivo.

También debe senalarse que los rendimientos obtenidos con el tiempo espacial de
16.7 g, min gpla,m-w’1 para el PP y HDPE son similares a los obtenidos en la
bibliograffa con catalizadores de Ru (Park y cols., 2010; Namioka y cols., 2011), si
bien con estos catalizadores de Ru se obtienen a menor temperatura (630 °C) y con
un tiempo espacial menor (9.8 g, min gplésﬁm'l). Las pequefias diferencias entre la
distribucién de los rendimientos para los diferentes catalizadores se explican
porque son resultados correspondientes al equilibrio termodinamico (Namioka y
cols., 2011).

Ademas, debe hacerse la observacion de que no pueden compararse los
rendimientos de los compuestos en el reactor de pirdlisis descritos en el Capitulo
3, con los mostrados en este capitulo. La razén es que en el Capitulo 3 los
rendimientos estan definidos respecto a la masa de plastico transformada a la salida
del reactor, y en este capitulo respecto a los atomos de carbono del plastico
transformados.

La importancia del tipo de plastico sobre la distribuciéon de productos se puede
observar trabajando a bajos tiempos espaciales (Figura 4.10b, correspondiente a
4.1 g, min gplésﬁm'l). Se puede apreciar que para el HDPE y PP los rendimientos de
H,, CO, y CO son menores que los obtenidos con el PET, lo cual es consecuencia
de que para el HDPE y PP es importante el rendimiento de C,-C, y C;, v
apreciable el de CH,, debido a que es menor el tiempo espacial efectivo (referido a
los atomos de carbono en el plastico) que para el PET. Los resultados para el PS
son intermedios entre los correspondientes a las poliolefinas y al PET.

Igualmente es mas importante la presencia de subproductos gaseosos para el PP
que para el HDPE, lo que debe atribuirse a la diferente composiciéon de los
volatiles de su pirdlisis (Apartado 3.1.1). En consecuencia, puede considerarse que
el efecto del tiempo espacial sobre la distribuciéon de productos para el PP sera
cualitativamente similar al observado en la Figura 4.6a para el HDPE, con un
tiempo espacial intermedio entre los estudiados para el que los rendimientos
alcanzan ya un valor limite, con el rendimiento de H, cercano al maximo.
Presumiblemente este tiempo espacial sera ligeramente mayor que el
correspondiente al HDPE.
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El efecto de la disminucién del tiempo espacial en el proceso con PET es
notablemente menor, hasta el punto de que los rendimientos de C,-C,y CH, son
muy pequefios. Ademas, el rendimiento de H,, CO, y CO ha sufrido una menor
disminucién que la antes comentada para las poliolefinas y en estas condiciones de
bajo tiempo espacial el mayor rendimiento de H, corresponde al PET. Este efecto
puede ser atribuible al antes mencionado mayor tiempo espacial efectivo con el
PET. Asimismo, este efecto del tiempo espacial efectivo se puede observar en la
distribucién de productos del PS, siendo en este caso menor el tiempo espacial
efectivo (referido a los atomos de carbono en el plastico) utilizado. Asi, para el PS
se puede apreciar un menor rendimiento de los productos tanto a alto como a bajo
tiempo espacial. Ademas, el elevado rendimiento de los compuestos C;, en el caso
del PS puede atribuirse a que la corriente de entrada al reactor de reformado esta
constituida, en gran parte, por compuestos menos reactivos para ser reformados
como son los aromaticos.

Los resultados de la Figura 4.11 corresponden a los mismos experimentos,
comparando ahora la composicién de la corriente de gases, para el tiempo espacial
de 16.7 g, min gpmsﬁm'1 (grafica a) y de 4.1 g, min gpmsﬁm'1 (grafica b). A elevado
tiempo espacial, se observa una mayor concentracion de H, en la corriente de
producto de las poliolefinas, en torno al 70 % para ambas, mientras que para el
PET y PS esta en torno al 65 %. Para las poliolefinas son también similares las
concentraciones de CO, (del 20 %) y CO (ligeramente inferiores al 10 %), mientras
que para el PET es mayor la concentracion de CO, (30 %) y menor la de CO (5
%,). El gas obtenido con el PS tiene la misma concentraciéon de CO, que el de las
poliolefinas (20 %), pero con una concentracién mayor de CO (15 %).

Como se ha explicado a partir de los resultados de la Figura 4.10, al disminuir el
tiempo espacial hasta 4.1 g min gpmsﬁm'1 disminuyen notablemente los
rendimientos de H,, CO, y CO, en particular para las poliolefinas, pero sin
embargo, el cambio de las concentraciones es menor (Figura 4.11b). Asi, para la
corriente derivada del HDPE la concentracion de cada uno de estos tres
compuestos disminuye el 1 %, como consecuencia de la presencia de CH, y C,-C,.
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Figura 4.11. Comparacién de la composicion de la fraccion gas en la pirdlisis-
reformado de los diferentes plasticos, para un tiempo espacial de
16.7 g, min gplésm'1 (a) y de 4.1 g, min gplésm'1 (b). Condiciones de
reaccion: 700 °C; relacion vapor/plastico, 4.
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Los resultados mostrados aqui y en particular los correspondientes a un tiempo
espacial elevado (suficiente para unas concentraciones proximas a las de equilibrio)
son cualitativamente similares a los obtenidos en la bibliografia con catalizadores
de Ni y de Ru, con diferencias que pueden atribuirse principalmente a las
diferentes condiciones de reformado. Con un catalizador de Ni, Wu y Williams
(2010c) obtuvieron en la pirdlisis-reformado de HDPE concentraciones de H,,
CO, y CO del 64 %, 8 % y 26 %, respectivamente. También observaron que para
el PP la concentracién de H, era similar a la del HDPE, pero que la de CO, era
ligeramente menor (6 %) y la de CO ligeramente superior (28 %). Para el PS
determinaron una menor concentraciéon de H, (56 %), similar de CO, y mayor de
CO (35 %) Con los tres plasticos la concentraciéon de CH, y C,-C, era despreciable.

Park y cols. (2010) utilizaron un catalizador de Ru, obteniendo en la pirdlisis-
reformado de PP (a 400 y 630 °C en cada una de las etapas), concentraciones de
H,, CO, y CO del 69.8 %, 16.4 % y 11.5 %, y una concentraciéon global de CH, y
C,-C, del 2.3 %, superior a la obtenida en esta tesis (del 0.6 %). Namioka y cols.
(2011) también con catalizador de Ru y en las mismas condiciones, obtuvieron
para el PS concentraciones similares a las previas para el PP, del 68.2 %, 22.4 y 8.6
%, para el H,, CO, y CO, respectivamente. Cabe sefialar que estos resultados, al
igual que los de esta tesis para un tiempo espacial suficientemente elevado, son
practicamente los correspondientes al equilibrio termodinamico.
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4.4. VALORIZACION DE UNA MEZCLA DE PLASTICOS

Una de las principales ventajas de los tratamientos térmicos terciarios y en especial
de la pirdlisis, es que en reactores adecuados pueden tratarse conjuntamente
residuos de diferente naturaleza (plasticos, neumaticos, biomasa), lo que evita los
costes de separacion de los residuos solidos y aumenta la disponibilidad de materia
prima, adecuandola a los periodos estacionales y de recogida, y por otro lado,
favoreciendo la economia del aumento de escala y dando una mayor utilizacién a la
infraestructura (Ruoppolo y cols., 2012). En este sentido, resulta especialmente
interesante la valorizacién del conjunto de plasticos presentes en los residuos
solidos. Para progresar en este objetivo, se ha estudiado la pirélisis-reformado de
una mezcla, cuya composicioén se ha establecido teniendo en cuenta su presencia
en los residuos solidos urbanos: 48 % de HDPE, 35 % de PP, 9 % de PS y 8 % de
PET (Figura 1.23b).

Las condiciones de operacion en la pirdlisis-reformado han sido las mismas de los
apartados anteriores. Asi, la etapa de pirdlisis se ha realizado a 500 °C en el reactor
de spouted bed y sobre ella se dispone de la informacién en los Apartados 3.1, 3.2
y 3.3, correspondiente a la pirdlisis individual de cada plastico. La etapa de
reformado se ha realizado con las condiciones: 700 °C; tiempo espacial, 4.1 y 16.7
g min g relacion vapor/plasticos, 4. Estas condiciones se han establecido
atendiendo a los resultados del Apartado 4.3 en el que se ha estudiado la pirdlisis-
reformado de cada uno de los plasticos.

Cabe sefialar que la conversién obtenida con un tiempo espacial de 4.1 g, min
" es del 74.5 % y casi del 100 % con un tiempo espacial de 16.7 g, min
oiisico » 10 que pone de manifiesto el importante efecto del tiempo espacial en este
intervalo. Comparando estos valores de conversién con los esperados segun la
media ponderada para la mezcla, no se observan efectos sinérgicos ya que se
obtienen valores muy similares en ambos casos, siendo la conversion tedrico del

74.9 % para el tiempo espacial de 4.1 g min gpla,m-w’1 y 98.6 % para 16.7 g, min
1

gplésn'co

gpl:istico .

En la Figura 4.12 se muestra el efecto del tiempo espacial sobre los rendimientos
de productos (grafica a) y composicion del gas (grafica b). Se observa un notable
aumento del rendimiento de H,, CO, y CO al aumentar el tiempo espacial,
mientras que disminuyen los rendimientos de CH,, C,-C, y C,, debido a una
mayor extensiéon de la reaccion de reformado al aumentar la cantidad de
catalizador (Figura 4.12a). Asi, para el tiempo espacial de 16.7 g min gpla,m-w’1 el
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reformado de hidrocarburos es practicamente completo, con un rendimiento de
H, en torno al 86.9 %. Como consecuencia del aumento del tiempo espacial, la
concentraciéon de H,, CO, y CO solo aumentan ligeramente, sin que se produzca
un cambio sustancial en la distribuciéon de estos productos (Figura 4.12b). Ahora
bien, la casi nula concentracion de CH, y la pequefa concentracion de C,-C,
ponen de manifiesto el interés de esta tecnologia para la valorizaciéon de mezclas de
plasticos.

Al igual que con la conversion, se ha llevado a cabo para los dos tiempos espaciales
una comparacion de los rendimientos obtenidos con los esperados realizando una
media ponderada con la composicion de la mezcla. Aunque se han observado
pequenas desviaciones, las cuales podrian atribuirse al error experimental, se puede
decir que los resultados experimentales son practicamente iguales a los
teoricamente esperados. Por un lado, solo se ha observado una desviacién menor
al 2 % en el rendimiento de los C,-C, para un tiempo espacial de 4.1 g, min g ..,
!. Por otro lado, para un tiempo espacial de 16.7 g, min gpmsﬁco’l, se ha observado
una desviacion del 1.7 % en el caso de los rendimientos de H, y CO.

Con las salvedades anteriormente indicadas sobre las diferencias de las condiciones
experimentales, se pueden hacer algunas comparaciones con los resultados de
otros autores que han valorizado mezclas de plasticos. Wu y Williams (2010d),
realizaron la pirdlisis-reformado con una mezcla (con mayoria de HDPE y PET),
obteniendo con el reformado a 800 °C wvalores similares a esta tesis, con
concentraciones de H,, CO, y CO, del 68 %, 9 % y 22 %, respectivamente. El
rendimiento de H, a 700 °C (48 %), es notablemente inferior, lo cual es una
caracterfstica ya comentada de la operaciéon en régimen discontinuo de estos
autores.

En la gasificacién-reformado de una mezcla de residuos sélidos urbanos que
consistia en: 19.9 % en peso de textiles, 11.4 % de madera, 42.4 % de residuos de
cocina, 9.6 % de plasticos y 16.7 % de papel, Wang y cols. (2012) obtuvieron unas
concentraciones de H,, CO, y CO, del 55 %, 25 % y 15 %, respectivamente, con
un 5 % de CH, e hidrocarburos (C,H, y C,H,). Luo y cols. (2012), con una mezcla
similar, pero con distinto porcentaje de cada componente: 2.2 % de textiles, 7.4 %
de madera, 68.9 % residuos de cocina, 11.5 % de plastico y 9.9 % de papel,
también mediante gasificacion-reformado, obtuvieron una composicion de la
fraccion gaseosa de: 46.5 % de H,, 32.6 % de CO, y 14.7 % de CO. Estos
resultados, peores que los de esta tesis y en general que los de pirdlisis-reformado
de plasticos antes comentados, no permiten concluir que el rendimiento de H, sea
mayor con esta tecnologia que con la de gasificaciéon-reformado, porque los
residuos solidos urbanos contienen materiales cuyo rendimiento de H, es inferior
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al de los plasticos. De hecho, Blanco y cols. (2014) han estudiado la pirdlisis-
reformado de una mezcla representativa de los residuos soélidos urbanos, con
temperaturas de 600 °C y 800 °C en cada etapa, y sus resultados se acercan mas a
los de Wang y cols. (2012) que a los de pirdlisis-reformado de plasticos.
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Figura 4.12. Efecto del tiempo espacial sobre el rendimiento de los productos
(a) y la composicion de la fraccion gas (b), en la pirdlisis-reformado
de una mezcla de plasticos. Condiciones de reaccion: 700 °C;
relacion vapor/plastico, 4.
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5. EFECTO Y ORIGEN DE LA DESACTIVACION DEL
CATALIZADOR

La desactivacion de los catalizadores es un factor determinante para su eleccion,
disefio del reactor y establecimiento de la estrategia 6ptima de operacion de los
procesos cataliticos industriales. En este capitulo se ha estudiado en primer lugar
(Apartado 5.1) el efecto de las condiciones de reacciéon (temperatura, tiempo
espacial y relacién vapor/plastico) en la etapa de reformado, sobte la disminucién
de los indices de reaccién (conversion, rendimientos de productos y composicion
del gas) con el tiempo, como consecuencia de la desactivaciéon. Para ello se
analizan en el Apartado 5.1.1 los resultados para la pirdlisis-reformado de HDPE,
y en el Apartado 5.1.2 los correspondientes a los diferentes plasticos y a la mezcla.
En el Apartado 5.2 se estudia el deterioro de las propiedades fisicas del catalizador
como consecuencia de la desactivacion, y en el Apartado 5.3, la naturaleza del
coque, cuya deposicién es el origen de la desactivacion.

Con este estudio se valorara la magnitud del problema de la desactivacién y se
obtendra informacién clave para su posterior modelado cinético en el Apartado
6.2, a su vez necesario para el disefio del proceso con una estrategia de operacion
adecuada.

Cabe senalar que los antecedentes de estudios de desactivacion para el proceso de
pirolisis-reformado de plasticos corresponden a los trabajos del grupo del Profesor
Williams (Universidad de Leeds) (Wu y Williams, 2008, 2010a,c; Acomb vy cols.,
2014) en un sistema discontinuo para el plastico. Atendiendo a la composicién de
la corriente reformada (fundamentalmente Cg,, salvo para el PET, donde es
mayoritario el acido benzoico y el acetaldehido, Capitulo 3), otros referentes de
este estudio pueden considerarse los resultados correspondientes al reformado de
hidrocarburos puros, como n-octano (Zhang y cols., 2003a), isooctano (Al-Musa y
cols., 2014; Jiménez-Gonzalez y cols., 2015) metilciclohexano (Zhang y cols., 2014)
y tolueno (Murata y cols., 2004), y a los pocos trabajos en los que se aportan
resultados de desactivacion para el reformado de mezclas de hidrocarburos, como
diesel (Fauteux-Lefebvre y cols., 2011; Achouri y cols., 2013), gasolina (Wang y
cols., 2006) y mezcla de n-dodecano y tetralina (representativa de combustible de
aviacion) (Gould y cols., 2007). En estos trabajos, que corresponden a diferentes
estrategias de reformado (con vapor, oxidacién parcial, autotérmico) el estudio de
la desactivacion es generalmente secundario y se ha tratado con los fundamentos
establecidos para el reformado de metano (Trimm, 1997, 1999; Bartholomew,
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2001; Rostrup-Nielsen y Sehested, 2001; Bengaard y cols., 2002; Helveg y cols.,
2011).

Aunque se estudiara con detalle en el Apartado 5.3, es conocido (Trimm, 1997,
1999) y resulta evidente en la experimentacién de la pirdlisis-reformado de
plasticos (Wu y Williams, 2008, 2010a,c; Acomb y cols., 2014), que la causa de la
desactivacion, como es habitual tanto en el reformado de hidrocarburos como de
oxigenados (metanol, DME, etanol, bio-oil) (Remiro y cols., 2013a; Montero y
cols., 2014; Vicente y cols., 2014b) es la deposiciéon de coque, tanto interno como
externo a las particulas de catalizador. Esta deposicion es especialmente elevada
para los catalizadores de Ni, lo que dificulta la operacion en reactor de lecho fijo
(Erkiaga, 2014) y ha motivado la utilizacién de un reactor fluidizado en esta tesis.
La operatividad de este reactor, manteniendo un flujo de gas préoximo al ideal
aunque esté presente en el lecho de catalizador un notable contenido de coque, ha
permitido realizar experimentos de 2 h.
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51. EVOLUCION CON EL TIEMPO DE LOS INDICES DE
REACCION

Este apartado corresponde a un estudio paramétrico de la desactivacion del
catalizador en el reformado de los diferentes plasticos, valorizados individualmente
y en una mezcla. Los resultados para el HDPE seran utilizados en el modelado
cinético del Capitulo 6.

5.1.1. Valorizacion de HDPE

El analisis de los productos se ha centrado en la fraccién gaseosa, constituida por:
H,, CO,, CO, metano CH,, e hidrocarburos ligeros (C,-C,). A la fraccién de
liquidos en los productos se le ha denominado C,.

5.1.1.1. Efecto de la temperatura

El efecto de la temperatura sobre la desactivacion del catalizador se muestra en las
Figuras 5.1-5.3, en las que se han representado los resultados de evolucién con el
tiempo de la conversién, rendimientos de los productos y composicion de la
fraccion gaseosa, respectivamente. Cada grafica corresponde a una temperatura de
reformado (600, 650 y 700 °C), y todos los resultados se han obtenido con un
tiempo espacial de 16.7 g, min g, ppi v una relacion vapor/HDPE de 4.

En la Figura 5.1 se observa que al aumentar la temperatura la disminucién de la
conversion es mas lenta, resultando practicamente lineal a 700 °C. Esta tendencia
es una caracteristica en los procesos de reformado con vapor sobre catalizadores
de Ni, debido a que al aumentar la temperatura se favorece el reformado de los
precursores del coque y la gasificacion de éste, y a que ademads se favorece un
cambio en la naturaleza del coque, que a baja temperatura es de caracter amotfo, y
con un notable efecto de desactivacion, dado que encapsula los centros metalicos.
Sin embargo, a alta temperatura se configura un coque de naturaleza filamentosa,
que no bloquea directamente los centros metalicos (Helveg y cols., 2011; Remiro y
cols., 2013a; Montero y cols., 2014; Vicente y cols., 2014b).
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También se observa en la Figura 5.1 que con el transcurso del tiempo hay una
aceleracion de la desactivacion, explicable por un efecto autocatalitico, atribuible al
papel de los C;, reactantes en la formacién de coque, aspecto que debera ser
considerado en la ecuacién cinética de desactivacion.
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Figura 5.1.  Efecto de la temperatura en la evoluciéon de la conversiéon con el

tiempo. Condiciones de reaccién: tiempo espacial, 16.7 g, min
Supen 3 relacion vapor/HDPE, 4.

Los resultados de la Figura 5.2 corresponden a la evolucién con el tiempo de los
rendimientos de H, y del resto de productos, para 600 °C (grafica a), 650 °C (b) y
700 °C (c). El rendimiento de H, disminuye con el tiempo con la misma tendencia
antes observada para la conversion. A 600 °C rapidamente desde el 78.1 % a
tiempo cero hasta el 59.1 % a 40 min, para posteriormente disminuir de forma mas
pronunciada hasta el 44.7 % en un periodo de 11 min. A 650 y 700 °C la
disminucion del rendimiento de H, es mas lenta, siendo atenuada al aumentar la
temperatura, de forma que la disminucion en 93 min es desde el 84.1 % hasta el
52.3 % a 650 °C y en 123 min desde el 85.7 % hasta el 64.8 % a 700 °C.
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Tal como se puede observar en la Figura 5.2, el rendimiento de CO, sigue una
evolucion muy similar a la del rendimiento de H,, antes comentado, con una
disminucioén lenta y lineal a 700 °C. También disminuye a las tres temperaturas el
rendimiento de CO, pero mas lentamente que los de H, y CO,, lo que pone de

manifiesto que la desactivacion afecta mas a la reaccion WGS que a la de
reformado.
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Figura 5.2.  Efecto de la temperatura en la evolucién de los rendimientos de
productos con el tiempo, a 600 °C (a), 650 °C (b) y 700 °C (c)
Condiciones de reaccién: tiempo espacial, 16.7 g min gupes’s
relacion vapor/HDPE, 4.
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Como consecuencia de la disminucion de la actividad de reformado, para las tres
temperaturas los rendimientos de CH,, hidrocarburos ligeros (C,-C,) y fraccion Cs,
aumentan con el transcurso del tiempo, lo que es mas notable a medida que es
mayor el peso molecular de los hidrocarburos. La tendencia del aumento de los
rendimientos con el tiempo es lineal para un nivel bajo de desactivacion y tiende a
ser exponencial a medida que progresa la desactivacion. Esta tendencia puede
explicarse porque el reformado de los C,, puede entenderse que transcurre en
paralelo con el craqueo térmico de estos compuestos a CH, y C,-C,, por lo que al
disminuir la velocidad de reformado, como consecuencia de la desactivacion, se
favorece el craqueo térmico. Este fenomeno de craqueo en los catalizadores
desactivados es bien conocido y es mas importante cuanto mayor es el peso
molecular de los alifaticos (Joensen y Rostrup-Nielsen, 2002).

Por otro lado, la atenuaciéon de la desactivacion al aumentar la temperatura es
relevante, como se ha comentado anteriormente, de forma que a 600 °C el
rendimiento de la fracciéon C, aumenta desde el 5.4 % a tiempo cero hasta el 31.5
% a 51 min, mientras que a 700 °C este aumento se ha atenuado y el rendimiento
cambia desde el 1.8 % hasta el 9.6 % en 123 min.

Este efecto de atenuacion de la desactivacion, serd la consecuencia de vatios
factores contrapuestos. As{ contribuird a atenuar la desactivacion el hecho que al
aumentar la temperatura se favorecera el reformado de los hidrocarburos
(precursores del coque), de forma que a tiempo cero la concentraciéon de estos
(CH,, C,-C, y Cs,) es menor y por tanto menor su velocidad de condensacion a
coque. Esta establecido en la bibliograffa la mayor capacidad de formaciéon de
coque de las parafinas al aumentar su peso molecular (Angeli y cols., 2014), asi
como la especial capacidad de formaciéon de coque del etileno y del benceno,
superior a la de las parafinas (Joensen y Rostrup-Nielsen, 2002). Ademas, al
aumentar la temperatura se favorecera la gasificaciéon del coque depositado,
atenuando su evoluciéon. También esta bien establecido que el coque formado
sobre catalizadores de Ni a elevada temperatura es mas filamentoso y con menor
capacidad de bloqueo de los centros de Ni (Joensen y Rostrup-Nielsen, 2002;
Helveg y cols., 2011; Remiro y cols., 2013a). Como contrapartida, al aumentar la
temperatura aumenta la cinética intrinseca de evoluciéon del coque filamentoso
(Helveg y cols.,, 2011). Estos aspectos podran ser analizados al estudiar la
composicion del coque (Apartado 5.2) y cuantificados con el modelado cinético de
la desactivacion (Apartado 6.2).

Si bien la desactivacion tiene un notable efecto en la disminucién con el tiempo del
rendimiento de gases, el efecto sobre la distribuciéon de estos gases es muy
pequefio. En la Figura 53 se observa que para las tres temperaturas la
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concentraciéon de los gases mayoritarios (H,, CO,, y CO) se mantiene
practicamente constante con el tiempo. Por otro lado, estos wvalores de
concentraciéon quedan bien definidos. Por el caracter exotérmico de la reaccion
WGS, cuyo equilibrio se desplaza hacia los reactantes al aumentar la temperatura,
la concentracion de CO, disminuye al aumentar la temperatura desde el 24 % a 600
°C hasta el 21 % a 700 °C. Por lo tanto, el ligero aumento en la concentraciéon de
H, (del 67 al 69 %) y de CO (del 7 % al 9 %) al aumentar la temperatura puede
atribuirse al aumento de la velocidad de las reacciones de reformado. Por otro
lado, la concentraciéon de CH, es muy pequena y la de hidrocarburos C,-C, es
insignificante en todas las condiciones estudiadas.
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Figura 5.3.  Efecto de la temperatura en la evolucion de la composicion de la
fraccion gas con el tiempo, a 600 °C (a), 650 °C (b) y 700 °C (c)
Condiciones de reaccién: tiempo espacial, 16.7 g, min e’
relacién vapor/HDPE, 4.
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5.1.1.2. Efecto del tiempo espacial

El efecto del tiempo espacial sobre la desactivacion se ha estudiado a 700 °C
(temperatura en la que la desactivaciéon es menor), mediante experimentos con
tiempos espaciales de 8.3, 12.5, 16.7 y 20.8 g, min gupp: v con una relacién
vapot/HDPE de 4. En las Figuras 5.4, 5.5 y 5.6 se muestran la evolucién con el
tiempo de la conversién, rendimientos de la fracciones de productos y
concentracion de los componentes de la fracciéon de gases, respectivamente.

Como se observa en la Figura 5.4, al aumentar el tiempo espacial se atenua la
disminucién de la conversiéon con el tiempo, lo que pone de manifiesto el
presumible papel de los hidrocarburos no reformados como precursores del coque
que desactiva el catalizador, de forma que la formacién de coque se atenuara al
disminuir la presencia de estos componentes en el medio de reaccion. Este efecto
de la concentraciéon de una familia de componentes tiene una tendencia de
aceleracion, caracteristica del caricter de reaccidén autocatalitica del crecimiento del
coque.
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Figura 5.4. Efecto del tiempo espacial en la evoluciéon de la conversion con el
tiempo. Condiciones de reaccion: 700 °C; relacién vapor/HDPE, 4.
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Por otro lado, para el mayor tiempo espacial (20.8 g.,, min g e ) €l catalizador
esta en exceso y no se aprecia la disminucién de la conversion en los primeros 40
min.

En la Figura 5.5 se muestra la evoluciéon con el tiempo de los rendimientos de
productos obtenidos con distintos tiempos espaciales. Se puede observar que el
aumento del tiempo espacial atenda la disminucién del rendimiento de H, que es
desde el 81.7 % hasta el 55.5 % en 68 min para un tiempo espacial de 8.3 g, min
e v desde el 86.7 % hasta el 53.0 % en 150 min de reaccién para 20.8 g, min
giop - Bl efecto sobre el rendimiento de CO, es muy similar. Por otro lado, el
rendimiento de CO disminuye de forma menos acusada con el tiempo, e incluso
para el mayor tiempo espacial se mantiene practicamente constante, corroborando
la hipotesis de que la desactivacion afecta en mayor medida a la reaccion WGS que
a las de reformado. Ahora bien, también se desactivan las reacciones de reformado
y como consecuencia aumenta con el tiempo el rendimiento de las fracciones CH,,
C,-C, y Cs,, con una tendencia de crecimiento exponencial, tal como se observaba
al estudiar el efecto de la temperatura, atribuible a que al progresar la desactivacion
y consiguiente aumento de la concentracién de Cs, reactante, también se favorece
su craqueo térmico, con formacién de CH,, C,-C,.

Como ha sido mencionado en el Apartado 4.2.2, cabe sefialar el efecto del tiempo
espacial sobre los rendimientos iniciales de CO y CO,. Se puede observar en la
Figura 5.5 que un aumento del tiempo espacial desde 8.3 hasta 12.5 g, min gy ey
conlleva 2 un aumento del rendimiento del CO desde el 23.2 % hasta el 28.5 %,
mientras que el rendimiento de CO, se mantiene practicamente constante. Sin
embargo un aumento de tiempo espacial desde 16.7 hasta 20.8 g min gyppy’
acarrea una disminucién en el rendimiento de CO desde el 29.2 % hasta el 25.9 %
y un aumento del rendimiento del CO, desde el 67.3 % hasta el 72.5 %. Las
tendencias observadas pueden ser atribuibles a que un aumento de tiempo espacial
a bajos tiempos espaciales favorece principalmente las reacciones de reformado,
mientras que a altos tiempos espaciales la reaccion WGS se ve mas favorecida que
las de reformado al aumentar el tiempo espacial.

En la Figura 5.6 se observa que el tiempo espacial tiene un reducido efecto en la
composicion del gas, cuyas concentraciones se mantienen casi constantes con el
tiempo, en valores en torno al 70 % para el H,, del 20 % para el CO, y algo
inferior al 10 % para el CO.
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5.1.1.3. Efecto de la relacion vapor/plastico

El efecto que tiene la relacién vapor/HDPE en la alimentacion al reactor sobre la
desactivacion del catalizador se muestra en las Figuras 5.7, 5.8 y 5.9, en las que se
ha representado la evoluciéon con el tiempo de la conversion, rendimientos de los
productos y composicion de la fraccion gaseosa, respectivamente. Los resultados
corresponden a tres relaciones vapor/HDPE en masa (3, 4 y 5), a una temperatura
de 700 °C y un tiempo espacial de 16.7 g, min gyppp -
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Figura 5.7. Efecto de la relacién vapor/HDPE en la evolucién de la
conversion con el tiempo. Condiciones de reaccién: 700 °C; tiempo
espacial, 16.7 g, min gy ppp -

Los resultados de la Figura 5.7 indican que siendo casi completa la conversion a
tiempo cero para las tres relaciones vapor/HDPE, la desactivacion se atenda
notablemente al aumentar la relacion desde 3 a 4. Contribuiran a este resultado: 1)
la ligera menor concentraciéon de hidrocarburos en el medio desde tiempo cero
(presumibles precursores del coque); ii) la mayor velocidad de reformado de los
precursores del coque, y; iii) la mayor velocidad de gasificaciéon del coque ya
evolucionado. Sin embargo, no es significativo el efecto de aumentar la relacion de
4 a 5, por lo que parece que por encima de una relacién de 4 el vapor esta en
exceso para las reacciones que afectan a la formacién de coque. Téngase en cuenta
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también que un exceso de H,O en el medio puede saturar los centros de Ni
(Joensen y Rostrup-Nielsen, 2002).

En la Figura 5.8 se obsetrva cémo afecta la relacién vapor/HDPE a los
rendimientos iniciales de productos y a la desactivaciéon. El efecto sobre los
primeros, ya comentado al mostrar los resultados para tiempo cero, es relevante,
de forma que al aumentar la relacién aumentan los rendimientos de H, y de CO, y
disminuye el de CO, como consecuencia de que se favorecen las reacciones de
reformado y la reaccion WGS. El efecto sobre la desactivacion no es tan relevante,
si atendemos al porcentaje de disminucion de los rendimientos de H, y CO, para el
mismo tiempo. Ahora bien, es evidente que la presencia de CH,, C,-C, (formados
por craqueo) y de C,, (indice de la desactivacién) en la corriente de productos se
retrasa al aumentar la relacion vapor/HDPE. También se observa que para una
relacion vapor/HDPE de 5 (Figura 5.8¢) se esta trabajando inicialmente con
exceso de vapor respecto al minimo necesario para evitar la desactivacion, por lo
que los rendimientos de H, y CO, se mantienen constantes en un periodo de 60
min, transcurrido el cual es apreciable la desactivaciéon y con una evolucién con el
tiempo del rendimiento de H, paralela a la observada para valores menores de la
relaciéon vapor/HDPE.

Los resultados de la Figura 5.9 ratifican que en el intervalo de condiciones
estudiado, la desactivaciéon apenas incide en la concentraciéon de los productos,
aunque para una relacién vapor/HDPE= 3 (Figute 5.9a) la presencia de CH, y C,-
C, empieza a ser significativa para un elevado tiempo de reaccion. También se
obsetva que el aumento de la relacién vapor/HDPE en el intervalo 3-5 y por tanto
ya cerca del equilibrio termodinamico, aumenta muy ligeramente las
concentraciones de H, y CO, en la corriente de gases y disminuye también poco la
de CO.
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5.1.2. Valorizacion individual de diferentes plasticos y de una mezcla

En este apartado se ha estudiado el efecto del tipo de plastico alimentado sobre la
desactivacion del catalizador de reformado. Los resultados corresponden a
experimentos ya descritos en los Apartados 4.3 (para los plasticos individuales) y
4.4 (para la mezcla), en los que se han estudiado los indices de reaccién a tiempo
cero para las condiciones de: 700 °C; tiempo espacial, 16.7 g, min gyper’ V;
relacion S/P, 4, condiciones que permiten alcanzar una elevada conversion de los
hidrocarburos Cs,, lo que redunda en menores problemas operacionales.

En la Figura 5.10 se muestra la evolucién con el tiempo de reaccion de la
conversion de diferentes plasticos (HDPE, PP, PS y PET) y de su mezcla (HDPE,
48 % en peso; PP, 35 %; PS, 9 % y PET, 8 %). Los resultados ponen de
manifiesto una notable diferencia en la desactivacion del catalizador para los
diferentes plasticos, en el orden: PS > PET > PP = HDPE = mezcla. Estos
resultados parecen indicar una notable dependencia de la formacién de coque, o de
la naturaleza de éste, respecto a la composicion del medio de reaccion. En este
sentido, la elevada desactivacion en la valorizacion del PET puede relacionarse con
la elevada concentracion de acido benzoico (27 %) en la corriente de alimentacion,
asi como de oxigenados como el acetaldehido (11 %), con reconocida capacidad de

formacién de coque encapsulante en el reformado de oxigenados (Vicente y cols.,
2014a,b).

En el caso de la valorizacion de PS, la corriente de volatiles que accede al reactor
de reformado esta constituido mayoritariamente por estireno (70 %), otros
aromaticos de un anillo (10 %) y poliaromaticos (7 %y). Estos aromaticos
condensan con facilidad a coque (Shekhawat y cols., 2006; Hardiman y cols., 2000)
y estas reacciones secundarias estan favorecidas por la menor reactividad de estos
aromaticos en el reformado, respecto a los hidrocarburos lineales.

Por otro lado, se observa que la disminucién de la conversiéon con el tiempo es
muy similar para las poliolefinas HDPE y PP, lo que es acorde con las pequefias
diferencias en la composicién de la corriente de volatiles de su pirdlisis (Apartado
3.1.1), constituida por olefinas. Esta composicién olefinica es también mayoritaria
en los volatiles de la pirdlisis de la mezcla (en la que HDPE y PP constituyen el 83
%), lo que explica parcialmente la lenta desactivacién con esta alimentacion.
Ademas presumiblemente existira algin efecto sinérgico en el mecanismo de
formacién de coque desde las familias de volatiles, para explicar que la presencia
de aromaticos y oxigenados en los volatiles no tenga la incidencia esperada en la
desactivacion.
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Figura 5.10. Comparacién de la evolucién de la conversion con el tiempo de
reaccion, para diferentes plasticos y una mezcla. Condiciones de
reaccién: 700 °C; tiempo espacial, 16.7 g, min g e 3 relacion
vapor/HDPE, 4.

En la Figura 5.11 se muestran la evoluciéon con el tiempo de reaccién de los
rendimientos de productos para las diferentes alimentaciones. Sobre los
comentarios anteriores respecto de la conversion, donde se ponfa de manifiesto un
orden de la velocidad de desactivacién: PS > PET > PP = HDPE = mezcla,
pueden hacerse unos comentarios adicionales. Asi, para la valorizacion de las
poliolefinas (Figura 5.11a y b) se observa que para tiempos superiores a 60 min es
notable la creciente formaciéon de CH, e hidrocarburos C,-C,, productos del
craqueo de los Cg,. Este craqueo es potenciado por la desactivacion del catalizador
para el reformado y consiguiente aumento de la concentracién de reactantes Cg, en
la corriente de productos. Otra interesante observacion es que la concentraciéon de
CO se mantiene casi constante durante un tiempo (40-50 min) y luego disminuye
de forma paralela a la de CO,, por lo que parece que inicialmente y en estado de
desactivacion incipiente ésta afecta selectivamente a la reaccion WGS.
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La evolucion del rendimiento de CO es diferente en la valotizacion del PET,
donde aumenta continuamente con el tiempo desde el 10.8 % a tiempo cero hasta
el 279 % a 110 min (Figura 5.11c), como consecuencia de la desactivacion
selectiva de la WGS, mas rapida que la correspondiente al reformado de los C;,.
Aqui, ademas no se observa el craqueo de los C;,, lo que es explicable porque su
composicion, con acido benzoico como mayoritario, es refractaria al craqueo, a
diferencia de los componentes de la fracciéon de productos C,, para las
poliolefinas.

Igualmente, en la valorizaciéon de PS (Figura 5.11d) no se observa el craqueo de la
fraccion C,, explicable porque esta constituida por estireno y otros aromaticos,
también refractarios al craqueo. La evolucion del rendimiento del CO tiene una
tendencia intermedia a la comentada para las poliolefinas y para el PET, siendo
practicamente constante con el tiempo de reaccion, lo que indica que la
desactivacion de la reaccion WGS es mas rapida que la de reformado, pero no tan
rapida que en el reformado del PET. Estos resultados dan a entender un efecto
diferente en las etapas del esquema de reaccion de los coques formados en la
valorizaciéon de los diferentes plasticos, como consecuencia de la diferente
naturaleza de estos coques.

Para la mezcla (Figura 5.11e) la evolucion de los rendimientos es parecida a la de
las poliolefinas (mayoritarias en la mezcla), con una formaciéon notable de CH, y
C,-C, a partir de 60 min, como productos de craqueo y una tendencia similar del
rendimiento de CO, que disminuye con el tiempo.
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Figura 5.11. Evolucién con el tiempo de reacciéon del rendimiento de los

productos, para diferentes plasticos, HDPE (a); PP (b); PET (c); PS
(d) y mezcla (e). Condiciones de reaccion: 700 °C; tiempo espacial,
16.7 g,,, min gyppp 3 relacion vapor/HDPE, 4.
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Figura 5.11. Continuacion.

Al comparar (Figura 5.12) la evolucién con el tiempo de las concentraciones de los
componentes de la corriente de gases, se observa que como se ha dicho para los
resultados a tiempo cero, la concentracion de H, es mayor para las poliolefinas
(Figuras 5.12a y b), en torno al 70 %, con un 20 % de CO, y en el intervalo 9-7 %
para el CO, con una concentraciéon de CH, y de hidrocarburos ligeros que para 120
min es inferior al 1.5 %.

En cuanto al PET (Figura 5.12c) y PS (Figura 5.12d), la concentracién de H, es
menor, en torno al 62-65 %, con concentraciones de CO, del 25 y 20 %,
respectivamente y de CO, del 9 y 10 %, respectivamente. La presencia de CH, e
hidrocarburos ligeros es insignificante para estas dos alimentaciones.

La composicion del gas producto de la valorizacion de la mezcla de plasticos, es
similar a la comentada para las poliolefinas.
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espacial, 16.7 g, min gy ; relacion vapor/HDPE, 4.

Proceso de pirdlisis y reformado en linea para la produccion de Hz a partir de residuos pldsticos



5. Efecto y origen de la desactivacion del catalizador 169

70+ =

- e . " "

[
(=]

(o4
(=}

40t
30}

201 oy 0o N r e, o000,

10¢

Concentracion (% vol.)

A A A A s An on s a o s AR AR o R

0
0 20 40 60 80 100 120

Tiempo (min)

Figura 5.12. Continuacion.

Itsaso Barbarias Barainka



170 5. Efecto y origen de la desactivacion del catalizador

5.2. ESTUDIO DEL CATALIZADOR DESACTIVADO

Como se ha dicho anteriormente, la desactivaciéon de los catalizadotes es un factor
determinante para la viabilidad y operacién de los procesos cataliticos industriales.
En las reacciones de reformado con catalizadores de Ni, las causas potenciales de
desactivacion son (Bartholomew, 2001): 1) envenenamiento con S (importante en
el reformado de gas natural); ii) la sinterizaciéon del Ni (irreversible y que dada la
estabilidad del Ni sucede a elevada temperatura) y iii) la deposicién de coque
(reversible, mediante eliminacién del coque por combustién) y cuya magnitud y
caracteristicas dependen del catalizador y de las condiciones de reaccién.

El catalizador comercial utilizado no sufre sinterizaciéon del Ni, porque esta
preparado para su utilizacion en el reformado de CH,, reacciéon que se realiza a
temperatura de alrededor de 850 °C, superior a la mas alta utilizada en esta tesis
(700 °C). Los plasticos utilizados tampoco contienen S, y por consiguiente, la causa
de la desactivaciéon es la deposiciéon de coque, lo que ademas es visible. El
conocimiento de esta deposicion tiene su referente histérico en la identificacion
por Rostrup-Nielsen (1975) de tres tipos de coque en el reformado de CH, con
catalizadores de Ni: pirolitico, encapsulante y filamentoso (Rostrup-Nielsen y
Sehested, 2001). En esta clasificacion se soportan numerosos estudios del coque
depositado en el reformado de CH,, hidrocarburos y derivados de la biomasa
(metanol, etanol, DME, glicerol, bio-oil y otros).

Wu y Williams (2010a) han comprobado mediante microscopia electronica de
transmision (TEM) que el coque depositado en catalizadores de Ni utilizados en la
producciéon de H, mediante pirdlisis-reformado de PP, estd compuesto por dos
tipos, de caracter amorfo y filamentoso, teniendo el segundo caracteristicas
comunes a los nanotubos de carbono, y al grafeno, en funcién de su grado de
grafitizacion (Helveg y cols.,, 2011). Las caracteristicas de los nanotubos de
carbono merecieron originalmente la atencién de lijama (1991), por su interés
como material con un gran potencial en numerosas aplicaciones mecanicas,
térmicas y electrénicas. Considerando el interés comercial del coque filamentoso
para estas aplicaciones, Acomb y cols. (2014), han estudiado la produccién
simultanea de nanotubos de carbono e H, mediante pirdlisis-reformado del PP, lo
que mejora la economia del proceso y supone un incentivo adicional para la
viabilidad del reciclado de plastico.

El mecanismo de formacién del coque filamentoso sobre catalizadores de Ni ha
recibido una gran atencién desde la propuesta del mecanismo modificado de
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reaccion en tres fases (G-L-S) por Baker y cols. (1972, 1973). Tessonier y Su (2011)
sostienen la validez de un mecanismo similar, en el que el C se disocia en la
superficie del catalizador, se difunde en esta y precipita en forma de nanotubos de
carbono, cuyo crecimiento esta favorecido por gradientes, bien de concentraciéon o
de temperatura. Este mecanismo clasico se fundamenta en que la energia de
activacion del crecimiento del filamento es similar a la de difusiéon del C en el Ni.
Cabe sefialar que ésta difusiéon es mas dificil en metales nobles. Por otro lado,
(Helveg y cols., 2011), a partir de estudios espectroscopicos y de calculo de
diferentes autores abren la posibilidad de mecanismos mas definidos, con
formacién de multicapas de grafeno, lo que es favorecido por una determinada
orientacion de las caras del cristal metalico (Zhang y cols., 2015).

Las propiedades del catalizador, temperatura, composicion del medio de reaccién y
en particular, la concentracién de vapor, son factores importantes tanto en la
producciéon de H,, como se ha visto en los apartados anteriores de esta tesis, como
en la produccién de coque filamentoso en paralelo (Wu y Williams, 2010a), asi
como en la produccién especifica con fines comerciales de filamentos de carbono
con una estructura determinada. Para el objetivo de obtenciéon de nanotubos de
carbono, el H,O actia como un oxidante débil, reaccionando con los carbonos
amortfos, lo que produce el crecimiento mas lento y ordenado de los nanotubos,
cuya pureza es mayor (Hata y cols., 2004; Ago y cols., 2000).

Desde el punto de vista de evitar el caracter desactivante del coque, el aumento de
la concentraciéon de H,O acelera la gasificaciéon de los precursores del coque
amorfo (encapsulante), principal responsable de la desactivaciéon por bloqueo de
los centros metalicos, y por consiguiente atenua la desactivaciéon (Remiro y cols.,
2013a). Ademas, en consecuencia se atenua la velocidad de evolucién del coque
encapsulante hacia coque filamentoso, lo que no es deseable cuando el objetivo es
la obtencién de nanotubos de carbono (Acomb y cols., 2014).

5.2.1. Deterioro de las propiedades fisicas del catalizador

El deterioro con el tiempo de las propiedades fisicas del catalizador se ha
estudiado mediante adsorcién-desorciéon de N,, utilizando la metodologia y el
equipo descritos en el Apartado 2.3.1. Al ser un catalizador comercial no se ha
realizado un analisis del deterioro de propiedades quimicas y composicion,
respetando los acuerdos de confidencialidad firmados con la empresa
suministradora.
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El estudio se ha realizado para la valorizacién de HDPE (para la que se realiza en
el Capitulo 6 el modelado cinético) y en condiciones en las que la desactivacion es
relativamente severa, valorando el efecto de la deposicion incipiente de coque y el
de la evolucién de esta deposicion hasta 185 min. Las condiciones utilizadas han
sido: 700 °C; tiempo espacial, 16.7 g.,, min g e, v; relacion vapor/HDPE, 4. La
toma de muestras se ha realizando extrayendo una pequefia cantidad de catalizador
cada cierto periodo de tiempo. La operaciéon en lecho fluidizado y con una
actividad uniforme del catalizador garantiza la representatividad de la muestra. Por
otro lado se ha eliminado en lo posible el coque externo a las particulas de
catalizador para centrar el estudio en la estructura porosa de éste y minimizar el
enmascaramiento de los resultados por la estructura porosa del coque.

En la Figura 5.13 se muestran las isotermas de adsorcién-desorcion de N, para el
catalizador fresco y para el catalizador utilizado durante diferentes tiempos de
reaccion.

En la Tabla 5.1 se muestran los valores de superficie especifica, volumen de poros
y tamafo medio de poro, determinados a partir de las isotermas de la Figura 5.13.
La isoterma del catalizador fresco presenta una histéresis caracteristica de las
isotermas H3 y a presiones relativas superiores a 0.4 muestra el ciclo de histéresis
propio de materiales mesoporosos (el diametro medio de poros es de 122 A), con
una mayor adsorciéon de N, a presiones relativas cercanas a la unidad. Los valores
de la superficie especifica BET y del volumen de poros son notablemente bajos.

Con la deposicion del coque, la estructura porosa es parcialmente bloqueada,
disminuyendo para 50 min la superficie especifica y el volumen de poros (meso y
microporos) a la mitad, mientras que el diametro medio de poros se triplica,
porque el bloqueo por coque afecta en mayor medida a los poros de menor
tamafio.
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Figura 5.13. Isotermas de adsorcién-desorcion de N, del catalizador fresco y
parcialmente desactivado. Condiciones de reaccion: 700 °C; tiempo
espacial, 16.7 g, min g ; relacion vapor/HDPE, 4.

Tabla 5.1. Evolucién con el tiempo de reaccion de las propiedades fisicas del
catalizador. Condiciones de reaccién: 700 °C; tiempo espacial, 16.7
g min g o ; relacion vapor/HDPE, 4.

Tiempo, min Sy, m’ g’1 Voross cm’ g’l dporos A
0 (fresco) 19 0.04 122
50 9 0.02 362
100 8 0.01 384
135 8 0.06 338
185 9 0.01 365
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5.2.2. Caracterizacion del coque

5.2.2.1. Oxidacién a temperatura programada (TPO)

La oxidaciéon del coque a temperatura programada es un método eficaz para
ademas de

determinar el contenido de coque depositado en el catalizador, distinguir diferentes
tipos de coque, que queman a diferente temperatura, en virtud de su estructura
(relacién H/C), de su posicién en la estructura porosa o de su relaciéon con los
centros activos, aportando en este caso también informacién sobre la ubicacion de
estas fracciones del coque (Bauer y Karge, 2000). Asi, en catalizadores acidos
puede distinguirse el coque externo e interno (en la estructura porosa), que
queman en este orden al aumentar la temperatura (Valle y cols., 2012; Epelde y
cols., 2014), y el coque depositado sobre los centros metalicos, en los catalizadores
de metales soportados o bifuncionales, donde este coque quemara a menor
temperatura al estar la combustién catalizada por estos centros (Erefia y cols.,
2008; Vicente y cols., 2014a,b; Gayubo y cols., 2014).

De acuerdo con la bibliografia sobre analisis TPO de catalizadores de Ni
soportados, utilizados en el reformado de PP (Wu y Williams, 2009b, 2010a;
Blanco y cols., 2014), y de oxigenados (Sanchez-Sanchez y cols., 2007; Zhang y
cols., 2009; Djinovic y cols., 2012; He y cols., 2012; Lin y cols., 2013), asi como los
estudios sobre la formacién de coque en el reformado de metano (Trimm, 1997,
1999; Rostrup-Nielsen y Trimm, 1977), el pico a baja temperatura (< 500 °C) en
las curvas TPO corresponde a coque amorfo (monoatémico o polimérico) que
esta adsorbido sobre los centros metalicos, bloqueandolos (coque encapsulante) y
cuya combustion es activada por el metal. La oxidacién del coque filamentoso, que
por otro lado es condensado, se produce a temperatura superior (550-600 °C)
tanto mayor cuanto mayor es su grado de grafitizacion. Estos intervalos de
temperatura son solo orientativos y la posiciéon de los picos depende de las
condiciones de operaciéon (en particular de la naturaleza de los reactantes,
temperatura y telacion vapor/carbono), que tienen una gran incidencia en la
condensacioén de las fracciones de coque (Helveg y cols., 2011).

También incidird en la posicién de los picos de combustion, la ubicacion y el
contenido del coque, de forma que el coque en el exterior de la particula quema a
menor temperatura y sin embargo, cuando el soporte es poroso, permitira la
ubicacién de una gran fracciéon de coque, cuya combustion estara limitada por la
dificultad de la difusion del aire en poros parcialmente bloqueados.
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Acomb y cols. (2014) distinguen dos picos en el TPO en la combustién del coque
depositado en un catalizador de Ni/Al,O; utilizado en la pirdlisis-reformado de
PP. El pico a 540 °C es asociado al coque amorfo y el de 650 °C a coque
filamentoso. Este segundo pico es observado en el intervalo 605-615 °C con
catalizadores de Ni-Mg-Al (Wu y Williams, 2010a). Li y cols. (2015) lo observan a
647 °C en el reformado de etanol con un catalizador de Ni/SBA-5.

La identificacién de tres picos de combustion, es también una caracteristica
motivada por la complejidad del catalizador o por un elevado nivel de deposicion.
Asi Angeli y cols. (2014) en el reformado de parafinas ligeras con un catalizador de
Ni/La/CeO,-ZtO, determinan picos a 480, 600 y 680 °C, si bien es mayoritatio el
segundo.

Erkiaga (2014) ha determinado en la gasificacion-reformado de HDPE un pico
mayoritario a 580 °C. Por analisis SEM y TEM determiné que este coque tiene
mayoritariamente una naturaleza filamentosa, a diferencia del coque formado en la
pirolisis-reformado, en el que es mayor el contenido de coque amotfo.

Los autores indicados y también otros que realizan el proceso de reformado con la
finalidad de producir nanotubos de carbéon a partir de metano (Latorre y cols.,
2008, 2010a,b, 2011), hacen hincapié en el papel fundamental del coque
encapsulante en la desactivacién del catalizador, dando al coque filamentoso un
papel secundario en la desactivacion. Ahora bien, si bien el coque filamentoso no
bloquea los centros metalicos, si tiene un notable papel para dificultar el acceso de
los reactantes a los centros metalicos, e incluso puede arrastrar estos centros por
ablacion hacia el exterior de la particula de catalizador, o provocar la ruptura de
ésta. Vicente y cols. (2013) han comprobado en el reformado de etanol la
evolucién con el tiempo del coque, formandose el filamentoso a partir del coque
inicialmente amorfo, y la progresiva grafitizaciéon del coque filamentoso.

A partir de las curvas TPO de la combustién del coque depositado en diferentes
tiempos se han obtenido los resultados de la Figura 5.14, en la que se muestra la
evoluciéon con el tiempo del contenido de coque en el catalizador. Se puede
observar que el contenido de coque aumenta linealmente durante 100 min, para
aumentar luego exponencialmente, hasta un contenido del 18.3 %, de forma que
ademas de bloquear la estructura porosa del catalizador, el coque esta depositado
en el exterior de las particulas de catalizador. El coque desactivante sera, tanto el
que queda atrapado en la estructura porosa del catalizador, como el que esta
depositado sobre la particula y bloqueando los accesos de reactantes a ésta.
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Figura 5.14. Evolucién con el tiempo del contenido de coque en el catalizador.
Condiciones de reacciéon: 700 °C; tiempo espacial, 16.7 g, min
Zioer ; relacion vapor/HDPE, 4.

En la Figura 5.15 se han representado los perfiles TPO de los catalizadores usados
durante diferentes tiempos de reaccion. Atendiendo a los comentarios anteriores,
se observa una evolucién con el tiempo de la naturaleza del coque, de forma que
en los primeros 100 min, el coque evoluciona desde un coque mayoritariamente
amorfo, con una notable fraccién que quema por debajo de 500 °C, hacia un
coque mas condensado, con una fraccién creciente que quema por encima de esta
temperatura. Por encima de 135 min, el crecimiento del contenido de coque es
muy rapido y es un coque condensado, con un pico de combustién a 570 °C para
este tiempo que se desplaza hasta 580 °C para 185 min, como consecuencia de que
presumiblemente ya es notable la presencia de coque filamentoso. También se
observa que para este tiempo y cuando el catalizador esta casi completamente
desactivado, se forma una pequefia fraccion de coque amorfo, que incluso quema
por debajo de 400 °C, lo que parece indicar que el propio coque filamentoso tiene
capacidad de activar la formacién de este tipo de coque.
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Figura 5.15. Evoluciéon con el tiempo de reaccién de los perfiles TPO de la
combustién de coque depositado en el catalizador. Condiciones de
reaccién: 700 °C; tiempo espacial, 16.7 g, min g e 3 relacion
vapor/HDPE, 4.

La evolucién y desplazamiento de los perfiles TPO es una consecuencia de los
cambios de la composicion y localizacion del coque y los resultados indican que
con el transcurso del tiempo de reacciéon una mayor fracciéon del coque esta mas
alejado espacialmente del Ni’ (que cataliza su combustién), y que ademés este
coque es progresivamente mas condensado. Ademas, debera tenerse en cuenta que
esta evolucion del coque estard condicionada por su gasificacién parcial, que
afectara en mayor medida al coque amorfo, tanto por su estructura menos
condensada (mayor relacion H/C) como por el hecho de que la gasificacién es
catalizada por los centros de Ni proximos (Remiro y cols., 2013a).

Cabe sefialar que la posicién del pico de combustion del coque filamentoso a 185
min de reaccién se observa a 580 °C, temperatura ligeramente inferior a la
determinada por Wu y Williams (2010a) y por Acomb y cols. (2014), por encima
de 605 °C, lo que puede justificarse porque estos autores analizaron las particulas
de catalizador con un notable contenido de coque en la estructura porosa (su
soporte era poroso). Sin embargo, por el reducido volumen de poros del
catalizador utilizado en esta tesis (0.04 cm’ g, el contenido de coque interno es
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menor y este coque esta menos desarrollado, por lo que su combustion es mas
facil al no estar limitada la difusién del O, y por consiguiente tiene lugar a menor
temperatura.

5.2.2.2. Microscopia electrénica de barrido (SEM)

La Figura 5.16 muestra las imagenes de microscopia electronica de barrido (SEM)
para el catalizador utilizado en diferentes tiempos de reaccién. Las imagenes
complementan los resultados del analisis TPO del apartado anterior. Se puede
observar que hasta 90 min (Figuras 5.16a-c), el coque es mayoritariamente amorfo
(presumiblemente encapsulando los centros metalicos). Para tiempos superiores
(Figuras 5.16d-f) se observa una fraccion de coque filamentoso situado entre las
particulas de catalizador, cuya presencia es mayor a medida que aumenta el tiempo.

5.2.2.3. Microscopia electrénica de transmision (TEM)

En la Figura 5.17 se muestran las imagenes obtenidas por microscopia electrénica
de transmision (TEM) para el catalizador utilizado en tres tiempos de reaccion. Se
han omitido imagenes de los demas catalizadores porque no aportaban mas
informacién. En las imigenes se identifican las particulas de Ni’ como las zonas
mas oscuras y se observa que para 100 min (Figura 5.17a) el coque amorfo es
mayoritario, recubriendo los cristales de Ni. Sin embargo ya se observa la
formacién de coque filamentoso, la cual progresa de forma que los filamentos son
una parte importante del coque a 185 min (Figura 5.17c).
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Imagenes SEM del catalizador utilizado durante 50 (a), 75 (b), 90
(©), 100 (d), 135 (e) y 185 min (f). Condiciones de reaccién: 700 °C;
tiempo espacial, 16.7 g, min gy ey '; relacién vapor/HDPE, 4.
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Figura 5.17. Imagenes TEM del catalizador utilizado durante 100 (a), 135 (b) y
185 min (c). Condiciones de reaccién: 700 °C; tiempo espacial, 16.7
g, Min gy ; relacién vapor/HDPE, 4.

5.2.2.4. Mecanismo de formacién de coque

Como se ha comentado anteriormente, la formaciéon de coque en los catalizadores
de Ni ha recibido atencién en los estudios de reformado, desde la perspectiva de
su papel en la desactivacion del catalizador (Rostrup-Nielsen y Sehested, 2001; Wu
y Williams, 2010a; Helveg y cols., 2011; Remiro y cols., 2013a). Atendiendo a las
hipétesis establecidas en estos trabajos, para el reformado de los volatiles de la
pirélisis de HDPE pueden considerarse las siguientes etapas de formacion de los
coques encapsulante y filamentoso, adoptando como reacciones fundamentales las
que tienen como precursores: el etileno (como ejemplo de olefina con reconocida
actividad de oligomerizacién para formar coque encapsulante), el CH, y el CO,
como precursores de la formaciéon de coque filamentoso, por descomposicion y
reaccion de Boudouard, respectivamente:
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¢ Polimerizacion de olefinas

nC,H, - oligbmeros — coqueencapsulante — coquefibrilar (6.1

*  Deshidrogenacion del metano

CH, o C(coquefibrilar)+2H, (.2)

¢ Reaccion de Boudouard

2CO o C(coquefibrilar)+CO, (5.3)

En el proceso estudiado aqui, de pirdlisis-reformado, se dan las condiciones
adecuadas (concentracion de la alimentacion al reactor de reformado constituida
por poliolefinas) para la formaciéon de coque amorfo y encapsulante, el cual
evolucionara con el tiempo hacia estructuras fibrilares, ec. (5.1). Para explicar este
evoluciéon del coque amorfo a coque filamentoso se ha establecido que transcurre
con carburos metalicos como intermedios reactivos (Rostrup-Nielsen y Trimm,
1977; Natesakhawat y cols., 2005). Para otros autores (Brukh y Mitra, 2006) el
mecanismo de formacién de coque filamentoso (en su caso nanotubos de
carbono) desde etileno transcurre mediante reacciones sucesivas de radicales libres.

Por otro lado, contribuye al aumento progresivo del coque filamentoso, el hecho
de que con la disminucién de la actividad para el reformado se favorece el craqueo
de las poliolefinas, con formaciéon de CH, e hidrocarburos ligeros (Joensen y
Rostrup-Nielsen, 2002). Tanto el CH,, por descomposiciéon (ec. (5.2)), como estos
hidrocarburos (en particular el etileno, ec. (5.1)) tienen una gran capacidad de
formaciéon de coque filamentoso. Latorre y cols. (2010a,b, 2011) para establecer un
modelo cinético metodolégico propusieron un mecanismo en el que el CH, forma
inicialmente un carburo metaestable, que se descompone a atomos de C, los cuales
de acuerdo con el mecanismo clasico (Helveg y cols., 2011) atraviesan la interfase
con las nanoparticulas metalicas, formando nanotubos de carbono tras una etapa
de nucleaciéon. El crecimiento de los nanotubos termina como consecuencia de
dos mecanismos de desactivacion: i) el bloqueo de los centros metalicos por coque
encapsulante, y; ii) el bloqueo de los poros por los nanotubos. Como resultado de
la complejidad del sistema de reaccién, el caracter de coque encapsulante o de
coque filamentoso (nanotubos) depende notablemente de la temperatura (Latorre
y cols., 2011).
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También debe considerarse que las velocidades de las reacciones de las ecs. (5.1)-
(5.3) estaran atenuadas por la gasificacion del coque, que afectara en mayor medida
al coque amorfo, menos estructurado que el filamentoso y mas reactivo (Trimm,
1999; Kroll y cols., 1996). Ademas, la disminucion de la actividad del catalizador
para la reaccion WGS puede tener como consecuencia el aumento de la
concentraciéon de CO, en cuyo caso se favoreceria la formacién de coque
filamentoso por la reacciéon de Boudouard (ec. (5.3)). Sin embargo, no se da esta
situacién, como se ve en la Figura 5.3c. También se observa en esta figura que se
mantiene constante la concentracion de H,, cuya disminucién contribuiria a
aumentar la formaciéon de coque filamentoso y en general la condensaciéon del
coque (al favorecerse las reacciones de deshidrogenacion). En consecuencia, de los
diferentes factores que pueden favorecer la formacién de coque, con el progreso
de la desactivacion estara vigente el aumento de la concentracion de CH, y de
olefinas, precursores del coque filamentoso y amorfo, respectivamente.

En base a estos comentarios, resulta evidente que la cantidad de coque en el
catalizador y su naturaleza dependen de las condiciones de operaciéon, pero
también dependeran del catalizador. Para progresar en la seleccion del catalizador
mas adecuado, debe considerarse que requerira unas propiedades que ademas de
adecuadas para el reformado de los reactantes, minimicen el encapsulamiento y
favorezcan la evolucién del coque encapsulante hacia coque filamentoso.
Asimismo, es aconsejable una estructura porosa del catalizador, que resulte
adecuada para facilitar el crecimiento y la circulacién de los filamentos hacia el
exterior de las particulas, pero evitando el bloqueo total de los poros.

5.2.3. Formacion de coque para diferentes plasticos y la mezcla

El objetivo de este apartado se centra en determinar el efecto de la composicion de
la corriente de volatiles que accede al reactor de reformado en la magnitud de la
deposicion de coque y en su naturaleza. Cabe esperar que esta diferencia en la
composicion tenga un efecto relevante en los mecanismos de formacién de coque.

Los catalizadores estudiados han sido utilizados en los experimentos de pirdlisis-
reformado descritos en el Apartado 5.1.2, en los que se han alimentado diferentes
plasticos (HDPE, PP, PS y PET) y una mezcla (48 % en peso de HDPE, 48 %;
PP, 35 %; PS, 9 % y PET, 8 %).
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5.2.3.1. Oxidacién a temperatura programada (TPO)

En la Figura 5.18 se comparan los perfiles de TPO de combustién del coque del
catalizador utilizado en la valorizaciéon de los diferentes plasticos. El coque
formado alimentando poliolefinas presenta un pico mayoritario a 570-580 °C, y un
hombro a 480 °C, los cuales, con los criterios explicados en el Apartado 5.2.2.1,
pueden atribuirse a coque filamentoso y a coque amorfo y encapsulante,
respectivamente. Esta composiciéon del coque es acorde con el caracter olefinico
de los volatiles alimentados, activos para la formaciéon de coque encapsulante, que
evolucionara hacia coque filamentoso (ec. (5.1)).

El perfil de TPO para el PS presenta un unico pico, que por la temperatura del
maximo, en torno a 600 °C, podria tener naturaleza filamentosa, o simplemente
corresponder a un coque muy condensado, de estructura muy homogénea (es un
pico estrecho y bien definido), cuya combustion esta poco activada por los centros
de Ni. La naturaleza aromatica de los volatiles de pirdlisis de PS que acceden al
reactor de reformado (Tabla 3.4) permite establecer la hipotesis de que se trata de
un coque formado por policondensaciéon de aromaticos, presumiblemente no
tilamentoso, porque los aromaticos no son adecuados como alimentacién para la
generacion de estos materiales nanoestructurados.

En la valorizacién del PET el perfil de TPO presenta un pico amplio (400-620 °C)
con un maximo en torno a 520 °C, lo cual hace suponer que corresponde a un
coque heterogéneo, con presencia mayoritaria de coque encapsulante, acorde con
la composicion de los volatiles de entrada al reactor, con una elevada
concentracién de benzoico y de acetaldehido, el cual tiene una gran capacidad de
formacién de coque amorfo (Gayubo y cols., 2014).

El coque formado en la valorizaciéon de la mezcla de plasticos, con un perfil de
TPO amplio (350-600 °C) y con un maximo a 510 °C, es un compendio de los
coques formados desde cada plastico.

Estos resultados son acordes con los de evolucién de los indices de reaccion con el
tiempo (Apartado 5.1.2), con una mayor desactivacion para el PET y el PS (con
coque mayoritariamente amorfo y encapsulante) y menor para las poliolefinas (para
las que el coque es mayoritariamente filamentoso). No se cumple esta relacién para
la mezcla, porque la desactivaciéon es lenta y sin embargo el coque es
mayoritariamente amorfo. Para explicar este resultado debe tenerse en cuenta el
reducido contenido de coque. Por otro lado, por el caracter amorfo del coque
presumiblemente su origen es la degradacion del PET y puede interpretarse que la
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formacién de este coque inhibe la formaciéon de coque fibrilar a partir de las
olefinas.

—PET
—PS

—— HDPE
—PP
——MEZCLA

Senal DTG

&

0 100 200 300 400 500 600 700 800 900

Temperatura (°C)

Figura 5.18. Comparaciéon de los perfiles de TPO del coque depositado en el
catalizador utilizado en la valorizaciéon de diferentes plasticos y de la
mezcla. Condiciones de reaccion: 700 °C; tiempo espacial, 16.7 g_,

: -
min Zyppg, -

5.2.3.2. Microscopia electrénica de barrido (SEM)

Las imagenes SEM (Figura 5.19) de los catalizadores desactivados son diferentes
para los diferentes plasticos, y corroboran las interpretaciones anteriores de los
perfiles de TPO correspondientes. Alimentando HDPE y PP (Figuras 5.19a y
5.19b) se observa una fraccién importante de coque filamentoso, acompafiado de
coque amorfo. En el caso del PS (Figura 5.19¢) no se aprecia una cantidad
significativa de coque filamentoso, por lo que la combustién a alta temperatura se
justifica por su naturaleza poliaromatica y estructurada, con poca relacién con los
centros metalicos. En lo que respecta al PET, la imagen SEM (Figura 5.19d)
muestra una cantidad importante de coque amorfo. Para el coque obtenido
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alimentando la mezcla de plasticos (Figura 5.19¢) se puede observar que la
naturaleza del coque es mixta (amorfa y filamentosa).

5.2.3.3. Microscopia electrénica de transmision (TEM)

La Figura 5.20, con las imagenes TEM, permite ratificar las opiniones establecidas
con los perfiles de TPO e imagenes SEM, poniendo de manifiesto el caracter mas
filamentoso del coque obtenido a partir de HDPE y PP (Figuras 5.20a y 5.20b).
Para el coque del PS, en la imagen TEM (Figura 5.20c) no se perciben estructuras
fibrilares, mas bien es un coque de naturaleza muy estructurada. Por otro lado, es
amorfo el coque obtenido a partir de PET (Figura 5.20d). En lo referente al coque
obtenido con la mezcla (Figura 5.20¢) es un coque de naturaleza intermedia,
constituido por coque amorfo (derivado de los volatiles del PET), junto con coque
estructurado (del PS) y con una presencia de coque filamentoso (derivado de las
poliolefinas, mayoritarias en la mezcla). En consecuencia, el caricter desactivante
guarda para todos los plasticos una relacion con la naturaleza fibrilar (no
desactivante) y no fibrilar (desactivante), que en el caso del PS se pone de
manifiesto con un coque no fibrilar, pero estructurado y depositado sobre los
cristales de Ni.

Por otro lado, relacionando los resultados de evoluciéon con el tiempo de los
indices de reacciéon para los diferentes plasticos (Apartado 5.1.2), con los
resultados comentados de la naturaleza del coque, se puede concluir que ésta es
determinante en la severidad de la desactivacion, porque el orden de desactivacion:
PS > PET > HDPE = PP, es acorde con el orden del contenido de la fraccién de
coque no fibrilar (amorfo o estructurado). Por otro lado en la valorizaciéon de la
mezcla, se da el resultado contradictorio de que la desactivacion es similar a la
correspondiente a las poliolefinas, si bien la presencia en el coque de la fraccion
amorfa es importante. Este resultado requiere atencién en el futuro, por el interés
practico de valorizar mezclas de plasticos y porque como sostienen Gould y cols.
(2007) pueden darse notables sinergias en el reformado de mezclas de
hidrocarburos de diferentes familias (en su caso dodecano y tetralina).
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UPV/EHU S SE 20.0kv 000 100nm WD 9.6mm

20.0k¥ X100,000 100nm WD 9.6mm UPV/EHU S 20.0kv X100,000 100nm WD 9.6mm

=

UPV/EHU SEI 20.0kv D000 100nm WD 9.6mm

Figura 5.19. Comparacién de las imagenes SEM de los catalizadores utilizados
en la valorizacién de HDPE (a), PP (b), PS (c), PET (d) y mezcla
(e). Condiciones de reaccién: 700 °C; tiempo espacial, 16.7 g, min
2uoer ; telacion vapor/plastico, 4.
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Figura 5.20. Comparacion de las imagenes TEM de los catalizadores utilizados
en la valorizacién de HDPE (a), PP (b), PS (c), PET (d) y mezcla
(e). Condiciones de reaccién: 700 °C; tiempo espacial, 16.7 g, min
guoer 3 telacion vapor/plastico, 4.
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6. MODELADO CINETICO DEL REFORMADO CON
VAPOR EN LA PIROLISIS-REFORMADO DEL HDPE

El objetivo de este capitulo es cuantificar, mediante un modelo cinético, el efecto
de las condiciones de reaccién (temperatura, tiempo espacial y tiempo) sobre la
distribucién de productos, en la etapa de reformado catalitico con vapor de los
volatiles de pirdlisis de HDPE, realizando esta pirdlisis a 500 °C (temperatura
optima). Este modelo cinético es necesario para la simulacion y optimizacion de las
condiciones de esta etapa de reformado y para estudios posteriores de aumento de
escala del proceso de pirdlisis-reformado.

Los antecedentes sobre el modelado cinético del reformado con vapor de
hidrocarburos se refieren exclusivamente al reformado de CH,. El modelo de
Numaguchi y Kikuchi (1988) se basa en las reacciones de reformado y WGS, y el
de Xu y Froment (1989), considera ademds la reaccién de metanacion.

Los trabajos de reformado con vapor de hidrocarburos superiores han tenido
como objetivos la comparacion de catalizadores y el estudio cualitativo del efecto
de las condiciones de operaciéon. Estos estudios se han realizado con un
compuesto modelo de la gasolina, como el n-octano (Zhang y cols., 2003b) o el
iso-octano (Pacheco y cols., 2003; Praharso y cols.,, 2004; Shi y cols., 2008;
Jiménez-Gonzalez y cols., 2015), y también con una mezcla de hidrocarburos,
correspondiente a la fracciéon diesel (Fauteux-Lefebvre y cols., 2011; Achouri y
cols., 2013). Cabe sefalar que la mezcla estudiada en esta tesis es mas pesada y
tiene un intervalo de puntos de ebullicion mas amplio.

En consecuencia, el modelado cinético realizado tiene pocos antecedentes y se ha
abordado mediante dos etapas de estudio. En el Apartado 6.1 se ha establecido el
modelo cinético correspondiente a tiempo de reaccioén cero (catalizador fresco) y
este modelo se ha completado en el Apartado 6.2 con una ecuacién cinética de
desactivacion.
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6.1. MODELO CINETICO A TIEMPO CERO

Ante la falta de antecedentes sobre el modelado cinético del reformado de
hidrocarburos, se ha optado por tomar como referentes la metodologia y patrén
de trabajo ya desarrollados en el grupo de investigacion para el modelado cinético
del reformado de oxigenados, como el bio-oil (Remiro, 2012), DME (Oar-Arteta,
2014) y etanol (Montero, 2015). Igual que en estos trabajos los aspectos generales
del estudio se han desarrollado con las directrices bien establecidas para el
modelado cinético de procesos cataliticos, actualizadas por Toch y cols. (2015)
para el modelado cinético a tiempo cero (sin considerar la desactivacion).

A continuacién se exponen los fundamentos teéricos (Apartado 6.1.1) y la
metodologia de «céalculo de los parametros cinéticos (Apartado 06.1.2).
Posteriormente se propone un esquema cinético a partit de los resultados
experimentales y de la consideraciéon de la secuencia conocida de etapas
elementales en las reacciones de reformado catalitico (Apartado 6.1.3). En el
Apartado 6.1.4 se muestra el modelo cinético, las constantes correspondientes y el
ajuste de este modelo a los resultados experimentales.

6.1.1. Ecuaciones de velocidad de reaccién y balance de materia

Los datos cinéticos se han obtenido en un reactor tubular de lecho catalitico
fluidizado, en el que se considera que los gases circulan con flujo unidireccional
ideal y sin gradientes radiales de concentracién. Se ha considerado ademas que el
lecho es isotermo (caracteristica del reactor fluidizado), debido a que las diferencias
de temperatura en diferentes posiciones radiales y longitudinales son inferiores a 1
°C. El flujo molar total, F,, varfa a lo largo del reactor, dado que la reaccién
transcurre con aumento del nimero de moles. Por consiguiente, la ecuacién del
balance de materia para cada componente i del esquema cinético (de flujo molar
F) en un elemento diferencial de masa de catalizador (dW) (Figura 6.2) viene dada
por la siguiente expresion para la velocidad de formacion de i:

dF, _d(E [X,) _ . dx; X dF, _ (c), 6.
dw  dw dw T dw

donde W es la masa de catalizador y X es la fracciéon molar del componente 1, en
base hiumeda.
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A partir de la ec. (6.1), se obtiene la evolucién de la composicion de cada
componente a lo largo del reactor:
dX; _ (ri)o _&dF’I‘
dW E. E, dW

6.2)

dw

Erp

Fi:FT‘Xi

Figura 6.1.  Elemento diferencial de masa de catalizador del lecho catalitico.

En una reaccién con un esquema cinético complejo como la estudiada, la
velocidad de formaciéon de cada componente i, se calcula considerando las
diferentes etapas j del esquema cinético de reaccién en las que interviene:

(), =2 ) () ©3)

donde (vy); es el coeficiente estequiométrico del componente i en la etapa j del
esquema cinético, y (r), es la velocidad de reaccion de la etapa j a tiempo cero.

6.1.2. Calculo de los parametros cinéticos

El calculo de los parametros del modelo cinético propuesto se ha realizado
mediante ajuste por regresion no lineal multiple de las concentraciones de cada
componente del esquema de reacciéon a los valores correspondientes calculados
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resolviendo los balances de materia. La optimizacion se ha logrado minimizando
una funcién objetivo error, establecida como la suma ponderada de los cuadrados
de los errores, SSE, (diferencias de los valores de concentracién experimentales y
calculados):

nC nC P
FO=Y w@ =Y w X (X} —X, ) (6.4)

i=1 =1 j=1

donde: w; es el factor de peso de cada componente i del esquema cinético; @ es la
suma de los cuadrados de los residuos para cada componente del esquema

s 0 <, .
cinético; X es el valor de la concentracion de cada compuesto i (expresada como

fraccion molar en base humeda) para la condicién experimental j; X;; es el
correspondiente valor calculado integrando el balance de materia para el
componente 1; n. es el nimero de componentes del esquema cinético; y p es el
numero total de condiciones experimentales.

Los parametros de mejor ajuste a optimizar son las constantes cinéticas de cada
reaccién j, que siguen la ecuaciéon de Arrhenius. Para disminuir la correlacion
existente entre el factor pre-exponencial y la energfa de activacion, se recurre a la
reparametrizacion de esta ecuacioén (Gayubo y cols., 2000, 2007, 2011) expresando
la constante cinética en funcién de la correspondiente k', 2 una temperatura de
referencia, T

E/1 1
k, =k'exp| = ———5 (6.5)
R\T T
Con este tratamiento, los parametros cinéticos a calcular son las constantes

cinéticas a la temperatura de referencia y sus correspondientes energfas de
activacion.

Dado que no se dispone de suficiente repeticiéon de datos experimentales para
hacer una estimacién inicial de las varianzas, los factores de peso se han
establecido con el criterio de que son inversamente proporcionales a la
composicion media de cada componente en el intervalo de condiciones de
operacion estudiado (Gayubo y cols., 2011):

_ 1

W, =

1 p
X (6.6)
=1

]
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6.1.3. Programa de calculo

Para realizar la integraciéon de las ecuaciones de conservacion de materia y la
regresion no lineal maltiple, se ha desarrollado un programa de calculo escrito en
MATLAB, cuyo diagrama de flujo se muestra en la Figura 6.3. El programa
principal (denominado “principal.m”), sirve de interfaz de entrada y salida de datos
y resultados, llamando a las subrutinas de regresion no lineal y estas a su vez a
otras subrutinas necesarias para la integracion de las ecuaciones de conservacion.
Requiere como datos de entrada:

1) Un archivo Excel que contenga los datos cinéticos correspondientes a
todas las condiciones experimentales utilizadas: datos de temperatura y
masa de catalizador, a la que corresponde un tiempo espacial y valores
experimentales de las fracciones molares en base himeda (X)) de los
componentes del esquema cinético.

i) La identificacién del modelo cinético a ajustar (para definir el sistema de
ecuaciones diferenciales que debe integrarse).

iif) Una estimacion inicial de los parametros cinéticos a optimizar.

/Programa principal: principal.m \
T )

Lectura de datos

iniciales:
Datos.xls
AI / Calculo de la funcion error-regresion no lineal multivariable
signacién de
valores iniciales a
los parametros a Subrutinas
optimar
—P_|:j’ Calculo del Calculo dela Sistema de Ec.
fminsearch [¢- error detrivada diferenciales
fun_error odel5s fun_od

RESULTADOS K

Pariametros

cinéticos, X; y
k SSE /

Figura 6.2.  Diagrama de bloques del programa de calculo de los parametros
cinéticos a tiempo cero.
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El programa principal llama a la subrutina de calculo de regresion no-lineal
multivaribale “fminsearch”, funcién propia de MATLAB, la cual realiza una
busqueda detallada del 6ptimo (basado en el método SIMPLEX, (Lagarias y cols.,
1999)). Esta subrutina evalta la funcién objetivo mediante una llamada a la
funcién “fun_error” (en la que la funcién objetivo a minimizar viene dada por la
ec. (6.4)).

El sistema de ecuaciones diferenciales a integrar viene definido por la funcién
“fun_od”. Para realizar la integraciéon del sistema de ecuaciones se ha utilizado la
funciéon propia de MATLAB odel5s. La funcién odel5s es un solucionador
implicito de diferenciacion numérica de multiples pasos de orden variable,
adecuado para resolver problemas rigidos (“stiff”) que requieran exactitud
(Shampine y Reichelt, 1997, 1999). Para un problema tipo “stiff” las soluciones
pueden cambiar sobre una escala de tiempo que es muy corto comparada con el
intervalo de integracion, pero la solucién de interés cambia sobre las escalas de
tiempo mucho mas largas. Este sistema de integracion es adecuado para resolver
procesos cinéticos en los que pueden aparecer etapas con una significativa
diferencia en la velocidad de reaccién (etapas muy rapidas y/o etapas muy lentas).

El programa genera como resultado un fichero Excel con: i) los parametros
cinéticos de mejor ajuste; i) suma de cuadrados de los errores (SSE); y iii) los
valores de las fracciones molares calculados para las diferentes condiciones
experimentales. Proporciona también una representacién grafica del ajuste para
visualizar la diferencia entre los resultados obtenidos experimentalmente con los
obtenidos con el programa de calculo.

6.1.4. Resultados experimentales y esquema de reaccion

Para establecer el esquema cinético, dada la elevada temperatura del reformado, se
ha considerado la posibilidad de que los volatiles emanados de la pirdlisis del
HDPE se craqueen a la entrada del reactor de reformado. Este craqueo ha sido
comprobado mediante experimentos en el reactor de reformado, con un pequefio
lecho de arena en lugar de catalizador. A las tres temperaturas que se van a utilizar
en el reformado se ha determinado la importancia del craqueo térmico, con la
presencia en la corriente de productos de CH, y de las fracciones C,-C, y de
hidrocarburos C;,. Por tanto este craqueo debe considerarse como una etapa
previa al reformado que transcurre con la estequiometria general:

(CHZ)n - XC5++Y(C2_C4)+ZCH4+VC (6.7)
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Cabe sefalar que el rendimiento de CH, es pequefo y el de coque (C) depositado
en la arena es insignificante a las tres temperaturas.

En consecuencia, se ha considerado que el esquema cinético del reformado
corresponde a las reacciones de reformado de los productos de craqueo y la
reaccion WGS (Figura 6.3).

SR :"‘.......“ :..‘......“‘
Craqueo de C,-C, { H, % i CO :

volatiles .. . .. .
SR
CH,
WGS
SEOE - N

o
. o
------

Figura 6.3. Esquema cinético para la etapa de reformado de los volatiles de
pirolisis de HDPE.

Las reacciones en el reactor de reformado correspondientes al esquema de la
Figura 6.3 seran:

1. Reformado de la fraccion Cg,: C,, +nH,0 - mH, +nCO (6.8)
2. Reformado de la fraccion C,-C;:  (C, —=C,)+nH,0 — mH, +nCO (6.9)
3. Reformado de CH,; CH, +H,0 - 3H, +CO (6.10)

4. Reaccién Water Gas Shift (WGS): CO +H,0 o H, +CO, (6.11)

Itsaso Barbarias Barainka



198 6. Modelado cinético del reformado con vapor (HDPE)

Los resultados cinéticos necesarios para el modelado, se han obtenido mediante
experimentos de pirdlisis-reformado de HDPE, a tres temperaturas de reformado:
600, 650 y 700 °C, y para cada una de ellas para cinco valores de la cantidad de
catalizador utilizada, correspondientes a los tiempos espaciales: 2.1, 4.1, 8.3, 125y
16.7 g, min gpps - Por otro lado, dado que una de las caracteristicas del
reformado de plasticos es el efecto comprobado de la relacion vapor/plastico en la
alimentacion, se han realizado todos los experimentos para un valor de esta
variable de 4, que como se ha comprobado en el Apartado 4.2.3, permite alcanzar
practicamente el maximo rendimiento de H,.

Las condiciones de operacién en el reactor de pirdlisis han sido las mismas de los
apartados anteriores y que han sido detalladas para las poliolefinas en el Apartado
3.1. Los datos obtenidos para el modelado cinético han sido las fracciones molares
a la salida del reactor de reformado de H,, CO,, CO, H,0O, CH,, hidrocarburos C,-
C, e hidrocarburos C;,. Estos valores se han obtenido extrapolando a tiempo cero
los resultados de su evolucién con el tiempo. Ademas, considerando que los
volatiles que entran al reactor son craqueados a la entrada, se han considerado
como resultados para tiempo espacial cero los correspondientes a los
experimentos de craqueo térmico realizados a cada temperatura sin catalizador
(con arena).

En la Figura 6.4 se muestra el efecto de la masa de catalizador sobre la fraccion
molar de cada componente en la corriente de salida, correspondiendo cada grafica
a una temperatura. Tal como ha sido explicado en el Capitulo 4, el aumento de la
temperatura y del tiempo espacial favorecen el reformado de los hidrocarburos en
la alimentacién, y como consecuencia, al aumentar el valor de ambas variables se
observa un notable aumento de la fracciéon molar de H, y CO, y un ligero aumento
de la fracciéon molar de CO.

En la Figura 6.4a, correspondiente a 600 °C, se observa que la concentracién de H,
aumenta al aumentar la masa de catalizador (y por tanto el tiempo espacial), hasta
un valor de esta variable en torno a 9.4 g (12 g, min gp "), cOMo consecuencia
de las reacciones de reformado de los hidrocarburos en la alimentacion, ecs. (6.8) y
(6.9) y CH,, ec. (6.10), cuyo reformado se observa que sigue progresando en todo
el intervalo de tiempos espacial estudiado. De forma que el reformado completo
de los hidrocarburos C;, se alcanza para un tiempo espacial en torno a 16 g, min
Zioprs - Por otro lado, la concentracién de CO alcanza igualmente un valor limite
para el tiempo espacial indicado, y sin embargo, la de CO, aumenta por encima de
este tiempo espacial, debido a la reaccion WGS, ec. (6.11).
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A 650 °C (Figura 6.3b) son mayores las velocidades de las reacciones de
reformado, y las concentraciones limite de H, y de CO se alcanzan para una masa
de catalizador de 6.3 g (8 g, min guppn ), para la que los hidrocarburos son
completamente reformados. Este tiempo espacial es menor que el correspondiente
a la situacion similar a 600 °C.

A 700 °C, el reformado es atn mas rapido, lo que se pone de manifiesto
principalmente porque es mas rapida la disminucién de la concentracién de
hidrocarburos Cs, y el aumento de la concentraciéon de H, con el tiempo espacial.
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Figura 6.4. Efecto de la masa de catalizador sobre las fracciones molares de los

productos, para diferentes temperaturas de reformado, 600 °C (a),
650 °C (b) y 700 °C (c).
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Figura 6.4.  Continuacion.

6.1.5. Modelo cinético propuesto

En la Tabla 6.1 se describe el modelo cinético establecido, donde se han
considerado que las reacciones del esquema cinético (Figura 6.3) son de primer
orden. Como los hidrocarburos reactantes son una mezcla, se ha considerado su
composicion para determinar el coeficiente estequiométrico del reformado.

Tabla 6.1. Descripcion del modelo cinético estudiado.
Etapas Ecuaciones cinéticas
1 1=k Xese Xino (6.12)
2 t,=kyes' (XCO'XHZO‘XHZ'XC(H/ Kyves) (6.13)
3 5=k Xeo 4" Xino (6.14)
4 1,7k X Ko (6.15)
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La constante de equilibrio de la reaccion WGS se ha calculado mediante la
siguiente expresion:

1 1
K =exp[a+bT+clog(T)+dT+eTz +fT2} (6.16)

donde los parametros (a-f) de la reaccion (Tabla 6.2) se han calculado con los
principios basicos de termodinamica, segin la metodologia descrita por Smith
(2007).

Tabla 6.2. Parametros de la constante de equilibrio termodinamico de la
reaccion WGS.
a b c d e f

Kyos -1.8E+01 58E+03 1.8E+00 -2.7E-04 0.0E+00 -5.8E+04

En la Tabla 6.3 se muestran los parametros cinéticos (constantes a la temperatura
de referencia y energfas de activacion) de las ecuaciones de la Tabla 6.1, valores
calculados con la metodologia descrita en el Apartado 6.1.2.
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Tabla 6.3. Parametros cinéticos del modelo propuesto.
Parametro
k,’, mol g, ' min" 43107
kygs » mol g min’' 3.0 10"
ky, mol g, ' min" 1.210"
k,, mol g, ' min" 6.7 10”
E,, k] mol” 17.0
Eygs, kJ mol” 32.5
E;, k] mol” 17.1
E,, k] mol” 30.4
SEE 0.086

La calidad del ajuste del modelo cinético propuesto se puede observar en la Figura
6.5, en la que se comparan los resultados experimentales de evoluciéon con la masa
de catalizador de las fracciones molares de los productos (puntos), con los
resultados calculados con el modelo (lineas). El ajuste es bueno y el modelo
propuesto predice razonablemente bien el efecto de la temperatura y masa de
catalizador (o tiempo espacial) sobre la distribucién de los productos.
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a) C-C. * CH ® C a)
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Figura 6.5. Comparaciéon de los resultados experimentales (puntos) y los
calculados (lineas) con el modelo cinético propuesto, de la
evolucion de las fracciones molares de los productos con la masa
de catalizador a tiempo cero, a 600 °C (a), 650 °C (b) y 700 °C (c).
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Figura 6.5.  Continuacion.
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6.2. MODELADO CINETICO DE LA DESACTIVACION

Atendiendo a la notable deposicion de coque estudiada en el Capitulo 5 y a la
consiguiente desactivacion del catalizador, la viabilidad del proceso propuesto esta
muy condicionada por esta desactivaciéon. En consecuencia, la desactivacion tiene
que ser considerada cuantitativamente en el modelo cinético, para que éste resulte
valido para determinar la evoluciéon con el tiempo de las concentraciones de los
componentes del medio de reaccién. Con este objetivo se ha determinado una
ecuacion cinética de desactivacion, para la que se dispone de la informacion de que
presumiblemente los precursores del coque son los hidrocarburos, en especial los
C,,, subproductos del reformado (Apartado 5.1.1.2).

6.2.1. Metodologia

6.2.1.1. Consideracion de la desactivacién en las ecuaciones cinéticas

Se ha considerado un modelo de desactivaciéon no selectivo y por tanto con la
misma actividad para las diferentes etapas del esquema cinético (reformado de C;,,
C,-C, y CH, y reaccion WGS, Tabla 6.1), definiendo la actividad como el cociente
de velocidades de formacién a tiempo t y a tiempo cero de cada componte o lump
it

= 1) 6.17)

De esta forma la velocidad de formacion de i para un tiempo t, se calcula a partir
de la velocidad de formacién a tiempo cero, (r),, ecs. (6.12)-(6-15). La expresion
general de las ecuaciones cinéticas es por tanto:

r = i(Ui)i(ﬁ)o a (6.18)
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6.2.1.2. Calculos de los parametros cinéticos

El calculo de los parametros cinéticos de mejor ajuste se ha llevado a cabo con una
metodologia similar a la descrita para el modelo cinético a tiempo cero. El ajuste se
ha realizado mediante regresion no lineal multiple de los resultados experimentales
de evolucion con el tiempo de la fraccion molar de los componentes del esquema
cinético, a los valores correspondientes calculados integrando el modelo cinético,
considerando ahora la ecuacién cinética de desactivaciéon. La optimizacion se ha
realizado minimizando la funcién objetivo (F.O.), ec. (6.4), que se ha definido en el
Apartado 6.1.2.

El programa de calculo considera una circunstancia diferente respecto al método
bien establecido para ajustar resultados de desactivacién obtenidos en reactor de
lecho fijo (Artetxe y cols., 2014). Se ha tenido en cuenta que los datos cinéticos se
han obtenido en un lecho fluidizado, y en consecuencia, no hay un perfil
longitudinal de actividad en el reactor, sino que en cada tiempo la actividad es
uniforme en todo el lecho catalitico, para el que se asume mezcla perfecta para el
solido y al igual que para el modelado cinético a tiempo cero, flujo ideal de piston
para el gas.

De la misma forma que para el modelado cinético a tiempo cero, las constantes
cinéticas de desactivacion se expresan reparametrizadas, ec (6.5), de modo que los
parametros a optimizar son la constante cinética de desactivacion a la temperatura
de referencia (650 °C) y su correspondiente energia de activacion.

6.2.2. Resultados experimentales

Los resultados experimentales utilizados en el ajuste corresponden a reacciones a
600, 650 y 700 °C, de 51, 93 y 123 min de duracién respectivamente (tiempo en el
que no hay problemas de flujo por la deposiciéon de coque), con una masa de
catalizador de 12.5 g.

En la Figura 6.6 se muestra la evolucién con el tiempo de la fracciéon molar de los
productos y cada grafica corresponde a una temperatura. Como consecuencia de la
desactivacion disminuyen con el tiempo los valores de la fracciéon molar de H,,
CO, y CO, y aumenta la de H,O y C,,. Ademas, debido a la desactivacion del
catalizador se hace patente el craqueo parcial de los hidrocarburos C;, no
reformados, aumentando con el tiempo las fracciones molares de CH, y C,-C,.
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Figura 6.6. Evolucion con el tiempo de las fracciones molares de los
productos, para diferentes temperaturas de reformado, 600 °C (a),
650 °C (b) y 700 °C (c).
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Figura 6.6.  Continuacion.

6.2.3. Modelo cinético completo

La ecuacién cinética de desactivacion propuesta, es caracteristica de una
desactivacion en paralelo con la reaccion principal, considerando la velocidad de
desactivacion proporcional a la concentracion de los hidrocarburos C.,,
presumibles responsables principales de la formacién de coque:

d
—CT? =k, X a (6.19)

donde X, es la fraccion molar de los hidrocarburos C;, y k; es la constante
cinética de desactivacion

Considerando la desactivaciéon el modelo cinético comprende las velocidades de
reaccion de la Tabla 6.4.
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Tabla 6.4. Ecuaciones del modelo cinético considerando la desactivacion.
Etapas Ecuaciones cinéticas
1 1=k, X Xipo'a (6.20)
2 rz:k\sz'(XC()'XHZO‘XHZ'XC(H/ Kyes) a2 (6.21)
3 1=k X 04 X2 (6.22)
4 £, =k Koy Xipo'a (6.23)

La constante de equilibrio de la reaccion WGS se ha calculado mediante la ec.
(6.106) y los parametros necesarios para ello se muestran en la Tabla 6.2.

Los valores calculados de la constante cinética de desactivacion a la temperatura de
referencia (650 °C) y su correspondiente energfa de activaciéon han sido: 2.2 10"
min" y 10.8 k] mol”, respectivamente; para un valor de SSE igual a 5 10™.

En la Figura 6.7 se muestra la evolucién de la actividad con el tiempo considerada
por la ecuacién de desactivacion para las tres temperaturas. Cabe destacar que la
velocidad de desactivacion disminuye al aumentar la temperatura. Este resultado
indica que al aumentar la temperatura es mayor en la ec. (6.19) el efecto de
atenuacion de la desactivaciéon por la disminucién de la concentracion de
hidrocarburos C;, en el medio, precursores del coque, que el aumento de la
constante cinética de desactivacion de acuerdo con la ecuacion de Arrhenius.

La calidad del ajuste del modelo cinético completo se puede observar en la Figura
6.8, en la que se comparan los resultados experimentales (puntos) y los calculados
con el modelo (lineas) para las tres temperaturas. Se puede observar que el modelo
predice adecuadamente las tendencias de evolucion con el tiempo de las fracciones
molares de los productos H,, CO,, CO y H,O (graficas de la izquierda), lo que
pone de manifiesto que es adecuada la consideracion del lump de hidrocarburos
C;, como precursor del coque.
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Figura 6.7. Evoluciéon con el tiempo de la actividad del catalizador para
distintas temperaturas.

La notable desviacion del ajuste de las concentraciones de hidrocarburos formados
como subproductos (graficas de la derecha de la Figura 6.8) tienen explicacién en
que, por un lado la escala es mucho mayor, dado que las concentraciones son
mucho mas pequefias que las de los productos de reformado, y por otro lado,
como se ha dicho anteriormente, la formacion de estos subproductos esta afectada
por el craqueo de los hidrocarburos C;,, para formar CH, y C,-C,, lo que no es
considerado en el modelo cinético y es dificil de considerar.

En cualquier caso estos desajustes corresponden a la predicciéon de productos
secundarios (lo que se tratara de subsanar en trabajos posteriores) y el modelo
propuesto cuantifica adecuadamente la evolucion con el tiempo de la distribucion
de los productos principales del reformado (H,, CO,, CO y H,O) en un amplio
intervalo de condiciones de operacion.
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Figura 6.8. Comparaciéon de los resultados experimentales (puntos) y los
calculados (lineas) con el modelo cinético propuesto, de la
evolucioén de las fracciones molares de los productos con el tiempo,

2 600 °C (a), 650 °C (b) y 700 °C (c).
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Figura 6.8.  Continuacion.
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7. RESUMEN

Se ha estudiado la producciéon de H, a partir de plasticos mediante un proceso
continuo con dos etapas en serie, la primera de pirdlisis rapida del plastico, y la
segunda de reformado catalitico con vapor de los volatiles. El proceso se ha
desarrollado con una planta de laboratorio que dispone de un reactor de spouted
bed cénico, idoneo para la pirdlisis de plasticos, y de un reactor de lecho fluidizado
catalitico para el reformado. La seleccion de estos reactores esta fundamentada en
la experiencia previa del grupo de investigacion y en la capacidad especifica de cada
uno de los reactores para facilitar el desarrollo de las reacciones correspondientes.

Los materiales utilizados como alimentacion han sido polietileno de alta densidad
(HDPE), polipropileno (PP), polietileno tereftalato (PET) y poliestireno (PS).
También se ha estudiado una mezcla, con una composiciéon representativa de los
plasticos en los residuos solidos urbanos (48 % de HDPE, 35 % de PP, 9 % de PS
y 8 % de PET). E1 HDPE y PP han sido suministrados en forma de granza, de
unos 4 mm de diametro, el PS en forma de pellets cilindricos, con dimensiones de
3.5 mm de longitud x 2 mm de diametro y el PET con dimensiones de 3 mm x 2.5
mm x 2 mm.

Como catalizador se ha utilizado uno de Ni, comercializado para el reformado de
metano (GYOLDP deSid Chemie), con tamafio de 0.4-0.8 mm. Las propiedades
superficiales y estructura porosa del catalizador se han determinado mediante
adsorcion-desorcion de N, (Micromeritics ASAP 2010). La reducibilidad vy
propiedades metélicas se han determinado mediante reduccién a temperatura
programada (TPR) (Autochem 2920 de Micromeritics) y su capacidad de quimisorcion
de H, en el Micromeritics ASAP 2010C.

Se ha utilizado un cromatégrafo de gases Varian 3900 para cuantificar mediante
analisis en linea los productos volatiles y un micro-cromatégrafo de gases Varian
4900 para los gases permanentes. A partir de los resultados del andlisis se han
cuantificado los indices de reaccion: conversién, rendimiento de los diferentes
productos (H,, CO,, CO, CH,, hidrocarburos ligeros (C,-C,) y C,,) vy
concentraciéon de los componentes del gas (H,, CO,, CO, CH,, hidrocarburos
ligeros (C,-C))).

Las condiciones de operacion en la primera etapa (pir6lisis rapida en un reactor de
spouted bed cénico) han sido: 500 °C; caudal de plastico, 0.75 g min''; cantidad de
arena (0.3-0.335 mm), 50 g, y; caudal de agua de 3 ml min"' (correspondiente a un
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caudal de vapor de 3.73 NI min"). La baja temperatura de pirdlisis, el bajo tiempo
de residencia de los volatiles en el reactor y las buenas caracteristicas del reactor de
spouted bed cénico hacen posible obtener para el HDPE una corriente compuesta
mayoritariamente por ceras (con un rendimiento del 67 % en masa), sin problemas
de defluidizacion del lecho.

El estudio de la etapa de pirdlisis con vapor de agua se ha centrado en la
comparacion de los rendimientos de productos para los diferentes plasticos.
Ademas de la ratificaciéon del buen comportamiento del spouted bed cénico para
estos materiales y la comparacion de los resultados con los de la bibliografia con
otras tecnologfas de pirdlisis, se han comparado los resultados para el HDPE con
los obtenidos previamente por el grupo de investigacion con N,.

En el estudio paramétrico del reformado catalitico con vapor (segunda etapa) de
los productos de pirdlisis de plasticos (HDPE), las variables estudiadas han sido:
temperatura, 600-700 °C; tiempo espacial, 2.8-20.8 g, min gupe s v relacion
vapor/plastico en la alimentacién, 3-5. Los ensayos para el estudio de la
temperatura se han realizado con un tiempo espacial de 16.7 g, min guppn’ v
relacion vapor/plastico de 4. También se ha determinado el efecto del tiempo
espacial en el intervalo 2.8 y 20.8 g, min g,p: > siendo la temperatura de 700 °C y
la relacién vapor/plastico de 4. Por dltimo, la relaciéon vapor/plastico se ha
estudiado en el intervalo 3-5, a 700 °C y con un tiempo espacial de 16.7 g min
Ziops > cotrespondientes a 12.5 g de catalizador.

La comparaciéon de los indices de reaccion del reformado para los diferentes
plasticos se ha realizado atendiendo a la diferente composiciéon de los volatiles
generados en la pirdlisis de cada plastico. Los indices de reaccion para el HDPE y
PP son muy proximos y ratifican la facilidad de valorizacién conjunta de
poliolefinas con un rendimiento de H, referido al estequiométrico de 85.7 % con
el HDPE y 83.3 % con el PP.

Con el PET los rendimientos de H, y CO, son mas altos, mientras con el PS son
mas proximos a los obtenidos con las poliolefinas. Con la mezcla se han obtenido
rendimientos similares a los te6ricamente esperados por media ponderada y queda
patente la capacidad del sistema de dos etapas para la valorizacién conjunta de
plasticos de diferente composicién, con un rendimiento de H, referido al
estequiométrico de 86.9 Y.

La viabilidad de la etapa de reformado catalitico y por ende del proceso propuesto
esta condicionada por la desactivacion del catalizador por deposiciéon de coque,
por lo que se ha prestado especial atencion al estudio de la desactivacion. Se ha
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determinado la naturaleza del coque por combinacién de diferentes técnicas (TPO,
SEM, TEM) comprobando la existencia de dos fracciones, de coque amorfo y
filamentoso. Tanto el contenido como la naturaleza del coque son diferentes para
los diferentes plasticos y dependen de las condiciones de operacion y de la
composiciéon del medio. La relaciéon entre los contenidos de las fracciones de
coque y la disminuciéon de los indices de reacciéon con el tiempo ha permitido
atribuir al coque amorfo, que bloquea los centros de Ni, la responsabilidad de la
desactivacion, con un papel secundario del coque filamentoso.

Se ha propuesto un esquema cinético original para el reformado de los volatiles de
pirdlisis de HDPE, que considera una etapa previa de craqueo de estos volatiles a
la entrada del reactor de reformado. El esquema contempla las etapas individuales
de reformado con vapor de los productos de este craqueo (lumps de hidrocarburos
C,,, C,-C, y CH,), cuya concentracion ha sido considerada como la
correspondiente a tiempo espacial cero en el modelo cinético. Ademas se
considera la reacciéon de gas de agua (WGS). En este modelo cinético se han
formulado las velocidades de reaccion de las etapas individuales como elementales
respecto a cada reactante.

El modelo cinético a tiempo de reaccién cero se ha determinado a partir de los
resultados experimentales de fraccion molar a la salida del reactor de reformado de
H,, CO,, CO, H,O, CH,, hidrocarburos C,-C, e hidrocarburos C.,, obtenidos en
un amplio intervalo de condiciones de temperatura (600-700 °C) y de masa de
catalizador (correspondiente al tiempo espacial en el intervalo de 2.1-16.7 g, min
Ziopr ). LOs pardmetros cinéticos (constante a temperatura de referencia y energfa
de activacion) de las diferentes etapas de reacciéon se han determinado mediante
ajuste por regresion no lineal entre resultados experimentales y calculados por
integracion de las ecuaciones de conservacion de cada componente del sistema de
reaccion.

El modelo cinético a tiempo cero se ha complementado con una ecuacién cinética
de desactivacion, que se ha establecido por ajuste de los datos de evolucién con el
tiempo de la composicion del medio de reacciéon. La ecuaciéon cinética de
desactivaciéon tiene una expresion dependiente de la concentraciéon de

hidrocarburos C,, donde estan presentes las ceras (producto mayoritario de la
pirolisis de HDPE).

El modelo cinético completo establecido ajusta razonablemente bien los resultados
experimentales de composicion de la corriente de productos, en un amplio
intervalo de condiciones de operacion (temperatura, tiempo espacial y tiempo), por
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lo que puede considerarse una herramienta adecuada para posteriores estudios de
simulacion, optimizacién y aumento de escala.
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8. CONCLUSIONES

De los resultados obtenidos en esta tesis se pueden extraer las siguientes
conclusiones, por su interés para futuros trabajos, para la transferencia de
conocimiento o con vistas a la implantacion industrial de la valorizacién de
plasticos y produccion de H,,.

Sistema de dos etapas propuesto

El sistema experimental original de dos etapas, con reactores en linea de spouted
bed coénico para la pirdlisis rapida de los plasticos y reformado catalitico de los
volatiles en un segundo reactor de lecho fluidizado, ha tenido un buen
comportamiento general para operar en régimen continuo, con los principales
plasticos representativos de los residuos sélidos urbanos (excluyendo el PVC)
obteniéndose elevados rendimientos de H, y sin problemas operacionales, excepto
los inherentes a la desactivacion del catalizador, que podrian ser resueltos en un
aumento de escala operando con circulacion de catalizador en el reactor fluidizado
y regeneracion del catalizador.

Ademas de la ventaja de trabajar a diferente temperatura en los dos reactores, la
eficacia del sistema debe atribuirse a que todo el catalizador es utilizado en la
transformacion de una corriente de volatiles que es completamente reformable. De
esta forma se separan las etapas de pirdlisis, que transcurren sobre un lecho de
arena en el reactor de pirdlisis, del reformado catalitico. Lla operacién en una etapa
implica la competencia de las reacciones de pirdlisis y reformado sobre el lecho de
catalizador y el bloqueo parcial de las particulas de este por el plastico fundido.

Etapa de pirdlisis de plasticos

El reactor de spouted bed cénico se ha manifestado idoneo para la pirdlisis rapida
en régimen continuo de plasticos de diferente composicion (HDPE, PP, PET y
PS). El movimiento ciclico y vigoroso caracteristico del sélido en el reactor,
permite minimizar las limitaciones de las etapas fisicas (fusién y recubrimiento de
las particulas de sélido con plastico fundido) previas a la desvolatilizacién de los
plasticos, lo que resulta clave para evitar la formacién de agregados de particulas,
que acarrea la defluidizacion del lecho. Estas condiciones y la elevada velocidad de
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transferencia de materia y de calor entre fases permiten operar a baja temperatura
de pirdlisis (500 °C), minimizando el requerimiento energético.

Por otro lado, el bajo tiempo de residencia de los volatiles en el reactor limita las
reacciones secundarias, favoreciendo la produccién selectiva de los productos
primarios de la pirdlisis. Con las poliolefinas se obtiene a 500 °C un rendimiento
conjunto de ceras y fracciéon diesel superior al 90 % en masa, un 26 % de acido
benzoico con el PET y un 70 % de estireno con el PS. Ademas de obtener con
todos los plasticos una corriente de productos adecuada para su posterior
reformado en una segunda etapa, la operacién en continuo garantiza que esta
cofrriente sea constante.

Se ha comprobado que utilizando vapor de agua los rendimientos y composicion
de los volatiles de la pirdlisis de HDPE a 500 °C son similares a los
correspondientes a la pirdlisis con N, (antes estudiada por el grupo), lo que pone
de manifiesto que a esta baja temperatura no se produce la gasificacion de HDPE
o sus volatiles. Este caracter inerte del vapor de agua tiene un gran interés para la
viabilidad del proceso propuesto, al disminuir el coste de gases y eliminar el
problema de separacion de gas inerte previa al reformado con vapor.

Etapa de reformado catalitico en linea en la valorizacion de HDPE

El catalizador comercial de Ni (GY90LDP) tiene una elevada actividad, reformando
casi completamente el CH, y los lumps de hidrocarburos C,-C, y C;,, a 700 °C,
con un tiempo espacial superior a 8.3 g, min gy ' y con una relacién
vapot/plastico de 4.

La temperatura, el tiempo espacial y la relacién vapor/plasticos presentan una gran
influencia sobre la distribuciéon de productos. El aumento de las tres variables
favorece el reformado de los hidrocarburos. El aumento de la temperatura en el
intervalo 600-700 °C, aumenta la conversion y el rendimiento de H,. Sin embargo,
la reaccion WGS es desfavorecida, por lo que aumenta el rendimiento de CO.

El aumento del tiempo espacial tiene como consecuencia un notable aumento de
la conversién y de los rendimientos de H,, CO, y CO, y la disminucién de los
rendimientos de CH,, C,-C, y C;,. Por otro lado el aumento de la relacién
vapor/plastico aumenta el rendimiento de H,, al desplazar las reacciones de
reformado y la reaccion WGS. La conversién obtenida con la relacién
vapor/plastico de 5, a 700 °C y con un tiempo espacial de 16.7 g, min g, ppr > €9
casi completa (99.7 %), con un rendimiento de H, del 92.5 %.
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Etapa de reformado catalitico en linea en la valorizacion de diferentes
plasticos

En la valorizacién individual de los diferentes plasticos, con un tiempo espacial
suficiente (16.7 g, min gpla,m-w’l), la conversion es superior a 98 % para todos los
plasticos. Se presencia el efecto sobre los rendimientos de productos, de la
composicion de los volatiles y del tiempo espacial efectivo (dependientes de la
composicion del plastico). Estos rendimientos son similares para HDPE y PP.
Con el PET se obtienen mayores rendimientos de H, (94.1 %) y de CO, (89.2 %)).
Para el PS se obtiene un rendimiento de H, similar al de HDPE y PP (82.5 %)
mientras que el rendimiento de CO, es ligeramente menor (60.2 %).

Para un tiempo espacial menor (4.1 g min gpmsﬁco’l), se pone de manifiesto de
forma mas notable el efecto de la composiciéon de los plasticos y de sus volatiles.
La conversion de HDPE y PP es muy similar, (alrededor de 76 %), siendo mayor
la del PET (78 %), y menor la del PS (60 %). Ademas, al disminuir el tiempo
espacial estan presentes en la corriente de productos los hidrocarburos C;, no
reformados. Los rendimientos de H,, CO, y CO son similares para las poliolefinas
y menores que para el PET. Los resultados para el PS son intermedios entre los
correspondientes a las poliolefinas y al PET.

Para la mezcla representativa de los RSU la conversion es del 74.5 % para el
tiempo espacial de 4.1 g, min gpla,m-w’1 y es casi completa con 16.7 g, min gplm-w’l,
con un rendimiento de H, en torno al 86.9 % y casi total reformado de los
hidrocarburos. Cabe sefialar que no se aprecian efectos sinérgicos atribuibles a la
valorizacién conjunta de los plasticos de diferente composicion.

Del efecto de las variables y de la comparacion de los resultados para los diferentes
plasticos y para la mezcla, se concluye que para obtener una elevada conversion de
los volatiles emanados de la pirdlisis, es recomendable trabajar a una temperatura
elevada (700 °C) en la etapa de reformado. Asi, se favorecen las reacciones de
reformado (endotérmicas), obteniendo un rendimiento mayor de H,, y a su vez
una desactivacion menos acusada del catalizador, ya que se favorece la
gasificacion-reformado de los precursores de coque. Ademas, es adecuado un valor
del tiempo espacial entre 12.5 y 16.7 g min gpla,m-co’l. Por otro lado, la cantidad
apropiada de agua a alimentar debe ser superior a la correspondiente a la relacién
vapot/plastico de 3, para asegurar una conversion alta de los hidrocarburos y al
mismo tiempo la atenuacién de la desactivacion del catalizador por deposicion de
coque. Sin embargo, el valor 6ptimo de esta variable requerirfa un analisis
econémico por su incidencia en el consumo energético.
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El coque como origen de la desactivacion del catalizador

El reactor de lecho fluidizado para el reformado permite la operacién durante un
largo periodo de tiempo sin problemas de bloqueo del lecho por el coque
depositado en el exterior de las particulas, mejorando las prestaciones del lecho
fijo. Sin embargo, es evidente la disminucién de los indices de reaccién, como
consecuencia de la deposicion de coque sobre el catalizador. Como consecuencia
de esta deposicion disminuye la superficie especifica y el volumen de poros del
catalizador y aumentan con el tiempo los rendimientos de hidrocarburos no
reformados (CH,, hidrocarburos ligeros (C,-C,) y fracciéon C.,). Ahora bien, la
interpretacion de este deterioro de la actividad del catalizador no puede hacerse
considerando el contenido de coque en el catalizador, sino que exige considerar la
naturaleza del coque.

Los analisis TPO, SEM y TEM han permitido identificar dos fracciones de coque
de diferente naturaleza. Una fraccién de naturaleza amorfa corresponde al coque
que bloquea los centros de Ni (coque encapsulante), y la otra fraccién, de coque
filamentoso, ocupa los poros del catalizador y crece hacia el exterior de las
particulas, sin un efecto directo de desactivacién de los centros de Ni.

La naturaleza del coque evoluciona con el tiempo de reaccion, observandose en la
valorizacion de HDPE la progresiva condensaciéon del coque originalmente
amorfo en los primeros 100 min, una mayor velocidad de deposicién por encima
de 135 min, y la presencia para 185 min de coque filamentoso.

La composicién de la corriente de volatiles que accede al reactor de reformado
tiene un efecto relevante en la naturaleza del coque. En la valorizaciéon de
poliolefinas el coque es originalmente amorfo, lo que es caracteristico del formado
por condensacion de olefinas, y evoluciona hacia la formacién de filamentos. El
coque formado para el PS es de naturaleza poliaromatica y estructurada, lo que se
puede explicar porque la corriente de la pirdlisis de PS esta constituida
mayoritariamente por estireno, aromaticos de un anillo y PAH. En la valorizacién
del PET es mayoritariamente amorfo, formado por la condensaciéon de acido
benzoico y acetaldehido. El coque formado en la valorizaciéon de la mezcla, tiene
una naturaleza mixta, por la contribucién de los coques formados desde los
volatiles de cada plastico.
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Efecto de las condiciones de reaccion en la desactivacion

El aumento de la temperatura en el intervalo 600-700 °C contribuye a atenuar la
disminucién con el tiempo de la conversion y del rendimiento de H,, como
consecuencia de la gasificacién/reformado de los precursores del coque. Ademas,
al aumentar la temperatura aumenta el caracter filamentoso del coque.

Es relevante el papel del tiempo espacial sobre la desactivacion, para identificar los
componentes del medio de reaccién que son posibles precursores del coque. La
rapida desactivaciéon para un bajo tiempo espacial permite atribuir este papel de
precursores del coque a los hidrocarburos no reformados, cuya concentracion es
elevada en estas condiciones (en particular la de C;,, donde es notable la presencia
de ceras en la wvalorizacion de HDPE). El aumento de la concentracién de
hidrocarburos tiene un efecto autocatalitico en la deposicién del coque.

En consecuencia, el aumento del tiempo espacial atenta la disminuciéon del
rendimiento de H, que es desde el 81.7 % hasta el 55.5 % en 68 min para un
tiempo espacial de 8.3 g, min gypp” v desde el 86.7 % hasta el 53.0 % en 150 min
para 20.8 g min guppn’'. Ademas, la diferente evolucién con el tiempo de los
rendimientos de CO y CO,, pone de manifiesto que la desactivacion afecta en
mayor medida a la reaccion WGS que a las de reformado.

El aumento de la relacién vapor/HDPE hasta un valor de 4 es eficaz patra atenuatr
la desactivacion del catalizador, al favorecer la gasificacion/reformado de los
hidrocarburos precursores del coque, cuya presencia en el medio de reaccién
disminuye. Un aumento de la relacion por encima de ese valor no tiene un efecto
notable.

El tipo de plastico condiciona la desactivacién, cuya importancia sigue el orden: PS
> PET > PP = HDPE = mezcla, lo que guarda estrecha relaciéon con la naturaleza
del coque, antes comentada.

Las propiedades fisicas del catalizador se ven afectadas por la deposicién de coque
a lo largo de la reaccién, disminuyendo la superficie especifica BET y el volumen
de poros (meso y microporos), mientras el diametro de poros se triplica, porque el
bloqueo por coque afecta en mayor medida a los poros de menor tamafio.
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Modelado cinético del reformado de los volatiles de pirodlisis de HDPE

Se ha comprobado la validez para cuantificar la distribucién de productos (H,,
CO,, CO e hidrocarburos subproductos) de un modelo cinético establecido con un
esquema de reaccién que considera el reformado individual de las fracciones de
hidrocarburos C,,, C,-C,, y CH,, y la reaccion WGS. Se han establecido los
parametros cinéticos del modelo considerando la existencia de una etapa previa de
craqueo a la entrada del reactor de reformado de los volatiles de salida del reactor
de pirdlisis. El modelo ajusta bien los resultados experimentales de fraccién molar
de los componentes a la salida del reactor, en el intervalo 600-700 °C y hasta un
tiempo espacial correspondiente a la conversion completa.

Igualmente resulta adecuada una ecuacion cinética de desactivacion dependiente de
la concentracién de los hidrocarburos Cs,, como principales responsables de la
desactivaciéon por coque, cuya consideracion junto con el modelo cinético para
tiempo de reaccidon cero permite predecir razonablemente bien el efecto de las
condiciones de operacion (temperatura y tiempo espacial) sobre la evolucion con el
tiempo de la concentracion de los componentes del medio de reaccion.
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a
Cc
d‘poro
Ej

F, F,

i

F

Plastico

o
FHZ) FHZ

HT: HC: DC: Di: D()

L,L,D

™ 15 r

LHSV

Mcoy

Actividad del catalizador

Contenido de coque, % en masa
Diametro medio de poros, LL

Energfa de activacion de la etapa j, L” T

Caudal molar del producto i y caudal molar total,
mol T

Caudal molar del plastico alimentado, mol T

Caudal molar de H, en la corriente gaseosa de
productos y el miximo estequimétrico, mol T

Parametros de disefio del reactor de spouted bed:
altura total del reactor, altura de la secciéon conica,
diametro de la seccién conica, didmetro de la base,
diametro de la entrada de gas, respectivamente, L.

Constante cinética de cada etapa j a la temperatura
T y a la temperatura de referencia (650 °C), T

Constante cinética de desactivaciéon, T
Constante de equilibrio de la reaccion WGS

Parametros de disefio del reactor de lecho
fluidizado: longitud del reactor, altura del lecho,
diametro interno del reactor, respectivamente, L.

Velocidad espacial horaria de liquidos, T
Masa de CO, generada, M

Peso molecular, M mol”
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n, Numero de componentes del medio de reaccion

p Numero de condiciones experimentales

P Presion, M L' T7

P, Presion de vapor del adsorbato, M L' T

P.C. Potencia calotifica, L* T

(t)o 1, Velocidad de formacién del componente i a tiempo

cero y a tiempo t, mol M T

(o Velocidad de reaccién de la etapa j a tiempo cero,
mol M T"!

Sper Superficie especifica BET, > M

t Tiempo, T

T, T Temperatura y temperatura de referencia, K

u Velocidad del gas en el spouted bed cénico, L. T

Voo Volumen de poros, I.” M

Vs Volumen de N, adsorbido en la fisisorcién, L M

W Masa de catalizador, M

w; Factor de peso para cada componente 1

X Conversién del carbono

Fraccién molar del componente i en el medio de

reaccion
* ., .

Xip X Fraccion  molar  calculada y  experimental,
respectivamente, del componente 1 para la
condicién experiemental

Y, Rendimiento del producto carbonado i
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YHZ

Simbolos

AH

AP

Abtreviaturas

AFC, MCEC, PEMFC,
PCFC, SOFC, SOEC

AH, PAH
APU

ASA

ATR, POX, SR

BEA

CSBR

Rendimiento de H,

Calor de reaccién, L> T

Pérdida de carga en el spouted bed cénico, M L' T
Angulo de la zona conica

Densidad de los plasticos, M 1.

Tiempo espacial, M T M

Suma del cuadrado de los residuos para cada
componente i.

Coeficiente estequiométrico del componente i en la

reaccion j del esquema cinético, Ec (6.3)

Pila de combustible alcalina, de carbonato fundido,
de membrana polimérica, de acido fosférico, de
oxido solido, respectivamente.

Aromaticos de un anillo y Poliaromaticos
Unidad de energfa auxiliar
Silice-alumina amorfa

Reformado autotérmico, reformado con oxidacién
parcial y reformado con vapor, respectivamente.

Perteneciente a la familia de zeolitas Beta

Reactor de spouted bed cénico
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DME Dimetil éter

DTG Termogravimetria diferencial

EXD Espectroscopia de dispersion energética de rayos X
FAU Familia de zeolitas del tipo Faujasita

FCC Craqueo catalitico en lecho fluidizado

FID Detector de ionizacién de llama

FO Funcién objetivo

GASNET European Gasification Network

GC Cromatografia de gases

HDA, HDM, HDN,
HDS, HDT, HYC,
MHYC

HDPE, LDPE

ICP-AES

IEA
1.CO, LPG
MFI

PET, PMMA, PP,
PS

PrOx
RON

RSU

Hidrodesaromatizacion, hidrodesmetalizacion,
hidrodesnitrogenacion, hidrodesulfuracion,
hidrotratamiento, hidrocraqueo e
hidrocraqueo medio, respectivamente.

Polietileno de alta densidad y polietileno de baja
densidad

Espectrometria de emisiéon atémica por plasma de
acoplamiento inductivo

International Energy Agency
Aceite de ciclo ligero y gas de petroleo licuado

Familia de zeolitas de las ZSM-5 (five)

Polietileno tereftalato, polimetilmetacrilato,
polipropileno y poliestireno, respectivamente.

Tecnologias de oxidacion preferente
Indice de octano

Residuos solidos urbanos
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SSE

SEM, TEM

STPO
TCD

TPO, TPR

WGS
WMA

XRD

Suma de los cuadrados de errores

Microscopia electrénica de barrido y microscopia
electrénica de transmision

Liquido de pirdlisis de neumaticos
Detector de conductividad térmica

Oxidacion a temperatura programada y reduccion a
temperatura programada

Reaccion del gas de agua (Water Gas Shifi)
Asfalto de mezcla templada (Warmmn Mix Asphalt)

Difraccion de rayos X
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