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1. INTRODUCCION Y OBJETIVOS

1.1. INTRODUCCION

A dia de hoy, la mayor parte de la demanda energética mundial esta cubierta por combustibles
fosiles como el petréleo, carbén o gas natural. El uso de este tipo de fuentes de energia,
causantes de las emisiones de gases de efecto invernadero, es responsable de la contaminacion
del aire y del aumento de la temperatura global en las Gltimas décadas (un incremento de 0,79
°C desde 1881) (Hydrogen Council, 2017).

En la Figura 1.1 se puede observar como las energias renovables y las energias con emisiones
neutras de carbono solo cubren un 18,2% de la demanda energética mundial.
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Figura 1.1. Demanda de energia primaria mundial del 2012.

Siendo conscientes del problema, en la World Energy Outlook 2010 diferentes paises se
reunieron para dar solucion a este problema. Se plantearon 3 escenarios energeéticos diferentes:
Current Policies Scenario, que asume las medidas tomadas hasta el momento y considera que
van a seguir sin cambios; New Policies Scenario, que asume las politicas de ahorro energético
y otras intenciones anunciadas por instituciones en conferencias internacionales; y por ultimo
el 450 Scenario, que recoge un conjunto de politicas de emisiones de CO. para limitar el
aumento de la temperatura de la tierra a 2 °C para 2100 (Jiménez, 2012). Para ello, existe la
necesidad de aumentar la demanda energética de las energias renovables y convertir los
diferentes sectores energéticos, industriales y transportes neutros en cuanto a emisiones de
carbono.
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Figura 1.2. Demanda de energia primaria y emisiones de CO2 por escenario (WEO, 2015)

Con los tres posibles escenarios en mente se comenzaron a implantar medidas de reduccion de
gases contaminantes tales como la implantacion de energias renovables, combustibles
alternativos o mejora de la eficiencia energética.

Una de las posibles soluciones consideradas fue el uso del hidrégeno tanto como combustible,
como fuente de electricidad. Este elemento tiene el mayor poder calorifico por unidad de masa
y emisiones nulas de carbono a la atmoésfera.

El hidrégeno no es una materia prima que se encuentra en la naturaleza como el carb6n o el
petréleo. Su obtencidn requiere de un gasto energético, por lo que al inicio necesitara de fuentes
convencionales de energia. Aun asi, a largo plazo, ese gasto podra ser remplazado por energias
renovables convirtiéndose en una combustible libre de emisiones de COa.

Es una fuente de energética eficiente en conjunto con una pila de combustible, que combinado
con oxigeno, el Unico residuo que genera es agua. Es una energia limpia que puede ser
implementada tanto como fuente de electricidad, como combustible para motores de
combustidn de vehiculos o reactores de lanzamiento de cohetes. En el sector energético también
tiene mucha importancia para las centrales nucleares, siendo el deuterio utilizado como
moderador para frenar los neutrones en las reacciones de fision nuclear. Este compuesto
también puede que tenga gran importancia para la, todavia en desarrollo, fusion nuclear. En
este proceso dos 4&tomos de hidrogeno se fusionan para conseguir un atomo de helio y liberar
una cantidad inigualable de calor, aunque ain es un proceso que esta lejos de ser implantado.

Por otro lado, también tiene su importancia en la industria quimica. En las refinerias el
hidrogeno es usado para procesos de hidrotratamiento, donde se limpian los productos
petroliferos de contenido de azufre. En otras industrias, el hidrégeno se usa para la sintesis de
productos como amoniaco o &cido clorhidrico, hidrogenacion de la margarina. ..

En la actualidad, 96% del hidrégeno proviene de combustibles fésiles, tales como; gas natural,
productos petroliferos y carbén (Figura 1.3). Solo un 4% provienen de procesos limpios como
la electrolisis, pero aun con todo, la electricidad generada para utilizar en ese proceso proviene



de combustibles fosiles o de la energia de sobra que se crea en las centrales nucleares
principalmente.
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Figura 1.3. Fuentes de energia desde donde se produce Ha.

En otras palabras, a pesar de ser una energia limpia, el proceso de obtencion de hidrogeno no
lo es, por lo que recientes investigaciones apuntan al interés de desarrollar métodos mas
sostenibles para su obtencion, habiéndose prestado una especial atencidn a su obtencidn desde
biomasa o compuestos derivados de biomasa.

1.1.1. Biomasa: Caracteristicas, procedencia y derivados

La denominacion de “biomasa” engloba a aquella materia orgénica, procedente de desechos de
origen vegetal o animal, que puede ser aprovechada energéticamente. Es un recurso renovable,
puesto que no es necesario de mucho tiempo para hacer crecer un cultivo destinado a ello. Por
otro lado, a pesar de producir emisiones de CO al ser aprovechado energéticamente, se
considera una energia neutra en cuanto a emisiones de carbono. Esto se debe a que todo el
carbono que emiten a la atmosfera ha sido previamente adquirido de ella mediante la
fotosintesis de las plantas.

La biomasa tiene diversas utilidades como generar electricidad, calentar residencias, generar
combustibles para motores y como fuente de calor para procesos industriales. A parte de ser
también un recurso barato, su obtencidn ayuda a mantener los bosques limpios. Esto ayuda a
disminuir la cantidad de incendios y evitar asi la pérdida de ecosistemas y deforestacion. (Toklu,
2017)

Dependiendo de su procedencia, la biomasa de divide en las siguientes categorias:

o Biomasa tradicional: En este grupo generalmente entra la biomasa utilizada en pequefia
escala por paises en desarrollo. Ejemplo de ello es el uso de la madera, cascaras de arroz y
otros desechos como combustible.

e Biomasa moderna: Este grupo entra la biomasa generada a mayor escala. En funcion de los
procesos de transformacion posteriores se dividen en distintos productos:




o Residuos forestales: Son los residuos procedentes de los tratamientos de masas
forestales que se obtienen tras la poda, transporte y mantenimiento de las plantaciones.

o Residuos agricolas lefiosos: Proceden de la poda de los diferentes frutales dependiendo
de la estacion del afio.

o Residuos agricolas herbaceos: Proceden de la paja del cereal y cafiotes de maiz.

o Residuos de industrias forestales y agricolas: Son los desechos que se forman en los
tratamientos de diferentes productos como la madera o frutos secos.

o Cultivos energéticos: Son cultivos especificamente destinados a la produccion de una
biomasa de alto valor energético.

Para el mayor aprovechamiento de la biomasa, ésta pasa por diferentes procesos de
transformacion termoquimicos o bioquimicos para conseguir productos con alto valor afiadido,
o simplemente un producto con mejores prestaciones para su uso.

En la Figura 1.4 se pueden observar diferentes procesos termoquimicos o bioquimicos para
obtener productos intermedios adecuados para la posterior obtencion de H> mediante procesos
de reformado, o bien procesos de transformacion directa de la biomasa a Ha.
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Figura 1.4. Vias de obtencion de Hz a partir de la biomasa. (Aramburu, 2016)

Mediante la gasificacion de se obtienen biogases tales como MeOH o DME aprovechables para
la obtencidn de energia o como combustibles para motores de combustion interna. EI proceso
trata de una combustion parcial que genera gases de alto contenido energético.

En la pirolisis flash, la biomasa seca es calentada a altas temperaturas y en ausencia de oxigeno.
De esta manera se da una descomposicion térmica de la biomasa, generando un producto
liquido, de alto valor energético llamado bio-oil (Meier, 2013).

La biomasa también es una buena opcion para conseguir bio-alcoholes como el bio-etanol. Para
ello la biomasa pasa por dos tratamientos diferentes. Primero, mediante hidrolisis, se provoca
la ruptura de polimeros de glucosa en azucares sencillos. Una vez se obtengan estos azucares,
la biomasa es sometida a un proceso de fermentacion para convertir su contenido de azlcar en
etanol (Morales, 2015).



Los productos obtenidos desde biomasa mediante las transformaciones previamente descritas,
son productos idoneos para su posterior conversion en H, mediante procesos de reformado.

1.1.2. Procesos de produccion de hidrégeno

Mediante la tecnologia existente, existen diferentes formas de producir H; tanto de fuentes
renovables como de convencionales (Figura 1.5).
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Figura 1.5. Procesos para la produccion de hidrogeno clasificados segun la fuente de energia.

Una de las ventajas de este producto, es que puede ser obtenido de diferentes materias primas,
siendo el gran reto de hoy en dia su obtencion mediante métodos renovables o neutros de
emisiones de carbono. A continuacion se van a mencionar los procesos para su produccion,
centrando la atencion principalmente en la obtencidn por vias sostenibles.

1.1.2.1. Reformado con vapor (SR)

El reformado con vapor de agua ha sido un método utilizado en la industria durante décadas
para la produccion de hidrogeno. Es un proceso endotérmico en el cual, mediante el uso de
hidrocarburos o compuestos oxigenados y vapor de agua, se produce Hz con un alto
rendimiento. Este, depende de la relacion H/C que contenga el reactivo. Por tanto, el compuesto
ideal para esta reaccion es el CH4, puesto que es el compuesto con més cantidad de atomos de
hidrogeno por cada atomo de carbono. La reaccion es la siguiente (Ramos, 1997):

CHs + H20 — CO +3H> (1.2)
CO +H20 — CO2+ H» (1.2)



La reaccion (Ecuacion 1.1) es el reformado del metano, el cual produce gas de sintesis. Es una
reaccion endotérmica que es favorecida a altas temperaturas, bajas presiones y una relacion S/C
alta.

La reaccion (Ecuacion 1.2) es la reaccion denominada Water Gas Shift (WGS), una reaccién
adicional que aprovecha el CO formado para producir mas cantidad de H.. Al contrario de la
reaccion (Ecuacion 1.1), ésta es exotérmica y se favorece a bajas temperaturas. Aparte de
producir mas Hz, ayuda a minimizar el caracter endotérmico del reformado (Garcia, 2014).

Como alternativa mas sostenible, existe la posibilidad de sustituir los reactivos provenientes de
combustibles fésiles, por compuestos oxigenados derivados de la biomasa, como el bio-oil, que
es el producto liquido de la pir6lisis rapida de biomasa vegetal. Esta alternativa, aparte de
provenir de una fuente de energia renovable (biomasa), se considera neutra en cuanto a
emisiones de carbono. La reaccion es la siguiente (Basagiannis y Verykios, 2006):

CaHmOk + (n-k)H20 — nCO + (n+m/2-K)H; (1.3)

A este proceso también le acompafia la reaccion WGS (Ecuacién 1.2) que combinandolas se
conseguiria la siguiente reaccién global:

CaHmOk + (2n-K)H20 — nCO; + (2n+m/2-K)Hz (1.4)

Durante el proceso, en menor grado, se dan reacciones de descomposicién o hidrogenacion
como las que aparecen a continuacién (Chattanathan y cols, 2012):

CnHm — nC(coque) + m/2H> (1.5)
CO + 3H2 «> CH4 + H20 (1.6)

El reformado con vapor tiene como ventaja un alto rendimiento de hidrégeno. Como
contrapartida, la reaccion es exotérmica, por lo que requiere de un consumo alto de energia.
Ademas, en el esquema de identificacion de rutas de reaccién del reformado con vapor
propuesto por Basagiannis y Verykios (2006), se observan varias reacciones indeseadas (como
deshidratacién y cetonizacidn) que forman compuestos precursores de coque.

1.1.2.2. Oxidacién parcial (POX)

La oxidacion parcial consiste en la combustion incompleta de hidrocarburos o compuestos
oxigenados tanto con catalizador como sin él. Su caracter exotérmico proporciona la energia
necesaria para mantener el proceso a alta temperatura.

La reaccion global del POX es la siguiente:
e Para hidrocarburos:
CmHn + m/202 — mCO + 1’1/2H2 (17)
e Para compuestos oxigenados:
CmHnOk + (m-k)/202 — mCO + n/2H> (1.8)

Por el contrario, alimentar oxigeno en exceso al proceso promueve una combustion completa y
como resultado, la formacion de CO; y H20 (Chattahathan y cols, 2012).



Este proceso es una alternativa al reformado con vapor cuanto se busca conseguir una mayor
pureza del Ho, puesto que se generan menos subproductos (basicamente CO y CO3). Otra
ventaja es el ahorro energético, puesto que no hay necesidad de una fuente de calor externa
dado su caracter exotérmico. En contrapartida, el rendimiento de hidrégeno que se consigue
mediante la oxidacion parcial es menor; la relacion estequiométrica H2/CO del reformado con
vapor de CH4 es de 3 mientras que el de la oxidacion parcial es de 2.

Como atractivo adicional, la rapida cinética de la reaccion permite minimizar el tamafio
necesitado del reactor y ahorrar mas gastos.

1.1.1.3. Reformado oxidativo con vapor (OSR)

El reformado oxidativo con vapor consiste en combinar las reacciones de reformado con vapor
con la oxidacion parcial con el objetivo de favorecer las desventajas de cada proceso con las
ventajas del otro. EI SR es un proceso endotérmico, algo indeseado por su alto costo energético.
Ademas, es propenso a la formacién de coque, pero su rendimiento de H: es alto. Por otro lado,
el POX es un proceso exotérmico, no tiene tantos problemas como el SR en cuanto a formacion
de coque pero su rendimiento no es tan alto. La combinacién de estas dos reacciones supone un
gran ahorro energético y atenda la formacion de coque de la SR. Hay estudios que se centran
en conseguir el punto auto-térmico mediante este proceso, es decir, un balance energético
neutro (Reformado Autotérmico, ATR).

Para el caso del bio-oil, la reaccidon principal seria la combinacion de las reacciones (Ecuacion
1.2), (Ecuacion 1.3) y (Ecuacion 1.8), dando como resultado la siguiente estequiometria
general:

CaHmOK + (2n-2j-K)H20 + (j)/202 — nCO2 + (2n-2j+m/2-K)Hz (1.9)

A pesar de que la oxidacion parcial (POX) pueda atenuar la deposicién de cogue formada en el
proceso, el reformado oxidativo con vapor (OSR) del bio-oil sigue teniendo problemas de
desactivacion por este tipo de compuestos carbonosos depositados sobre los centros metalicos
del catalizador, procedentes en su mayoria de la repolimerizacion de los componentes pesados
del bio-oil.

Para solucionar el problema asociado a la rapida desactivacion de los catalizadores no solo en
procesos de reformado sino también otros procesos de valorizacion del bio-oil (como la
transformacion catalitica a hidrocarburos con catalizador de zeolita HZSM-5), se ha
demostrado que es eficaz la utilizacion de un equipo de reaccion con 2 etapas en serie (Gayubo
y cols., 2010; Remiro y cols., 2013; Valle y cols., 2015): en la primera etapa (etapa térmica, sin
catalizador, donde tiene lugar la volatilizacion del bio-oil) se retiene un producto sélido
carbonoso (denominado lignina pirolitica), que se produce por la repolimerizacion de
componentes fendlicos del bio-oil; y en la segunda etapa (reactor catalitico de lecho fluidizado)
se produce el reformado de los oxigenados remanentes que salen de la etapa térmica.

1.1.1.4. Electrolisis

La electrolisis consiste en la separacion de las moléculas de agua en los 4tomos que la
constituyen. Es una manera limpia de conseguir H> puro mediante el uso de electricidad y agua.



Los electrodos se colocan sobre una solucion que contiene acidos, sales, hidroxidos o éxidos
metélicos que favorece el movimiento de electrones y aumenta la velocidad de reaccion
(Fernandez-Balafos, 2015).

En el dnodo se produce oxigeno y en el catodo hidrogeno mediante las siguientes reacciones:
2H30* + 2e” — Hy + 2H,0 (1.10)
3H20 — 1/202+ 2H30* + 2¢° (1.11)

La electrolisis se puede llevar a cabo de dos maneras:

e Electrolisis a baja temperatura: El agua entra en estado liquido y se necesita un consumo
alto de electricidad para poder producir hidrégeno. A 25 °C se necesitaria de 237,75 kJ para
disociar 1 mol de agua y poder asi lograr 1 mol de Hz con un poder calorifico inferior de
241,82 kJ, es decir, se obtiene un beneficio energético de 1.02 kJ por kJ eléctrico
consumido.

e Electrolisis a alta temperatura: El agua se alimenta en estado gaseoso por lo que se requiere
de una fuente de calor como puede ser la energia termosolar o energia de reactores
nucleares. En este caso a 1000 °C el vapor de agua necesita 177,66 kJ de electricidad para
disociarse. Se consiguen 1,37 kJ de energia por cara kJ eléctrico consumido.

1.1.1.5. Reformado seco (DR)

El reformado seco se plante6 como posible sustituto del reformado con vapor (SR) dada la gran
cantidad de energia que habia que proporcionar al proceso (algo indeseable desde un punto de
vista industrial). Ugarte y cols. (2017) estudiaron el proceso del reformado seco utilizando bio-
gas como reactivo. Las reacciones del proceso son las siguientes, junto con la reaccion WGS
(Ecuacion 1.2):

e Reformado seco del metano
CHs + COz <> 2Hz + 2CO (1.12)
e Descomposicion del metano
CHs < 2H2+C (1.13)
e Reaccion de Boudouard

2C0O > C + CO; (1.14)

El principal problema de esta reaccién es la alta deposicion de coque sobre el catalizador. Como
se puede observar, dos de las cuatro reacciones principales (Ecuaciones 1.13 y 1.14) forman
coque (C) durante el proceso provocando la desactivacion del catalizador. Por otro lado, dadas
las elevadas temperaturas de reaccion necesarias, la reaccion WGS (Ecuaciones 1.2) esta
desfavorecida termodindmicamente, y se produce la reaccion reversa (r-WGS), que consume el
H>, algo indeseado para el proceso.

En su estudio; Ugarte y cols. (2017), para compensar la alta deposicion de coque, utilizan un
“Novel Reactor” que permite la regeneracion del catalizador y la separacion del Hz puro. Los
resultados mostraron que es un proceso factible y no se aprecia perdida de conversion alguna.



1.1.3. Catalizadores para procesos de reformado de diferentes alimentaciones

Una de las principales problematicas del reformado es la rapida deposicion de coque sobre el
catalizador (Trimm, 1997). Por ese motivo, el catalizador tiene que ser facilmente regenerable
y con una buena resistencia frente a la sinterizacion. Ademas, debe tener una alta actividad,
para que la conversion del bio-oil sea maxima, y una alta selectividad hacia la produccién de
Ho.

Para los diferentes procesos de reformado (SR, POX, OSR, DR) de diferentes tipos de
alimentaciones (metano, hidrocarburos, oxigenados puros, bio-oil), se han empleado una gran
variedad de catalizadores, basados tanto en metales nobles como no nobles, utilizando
diferentes tipos de soportes (tanto dxidos metalicos, como dxidos mixtos, de tipo perovskitas,
espinelas, hidrotalcitas, etc). Li y cols., (2016) han hecho una reciente e interesante revision
sobre el disefio, sintesis, reactividad, selectividad y propiedades electronicas de catalizadores
de reformado de una variedad de compuestos oxigenados (desde simples monoalcoholes a
polioles superiores, azlcares, fenoles y mezclas complejas como el bio-oil).

Mediante diferentes estudios, se ha comprobado que los metales nobles son los mas activos
para procesos de SR y POX. York y cols. (2003) compararon los resultados de diferentes
estudios sobre la actividad de diferentes metales nobles, junto a otros que habian demostrado
un buen comportamiento, sobre la oxidacion parcial del metano. Los resultados obtenidos
mostraron el siguiente orden de actividad de los diversos metales estudiados:
Ru~Rh>Ni>Ir>Pd>Pt>>Co~Fe. Los metales nobles mostraron una actividad muy elevada
respecto a los otros metales. EI Ni, como excepcion, mostro tan buena actividad como los
metales nobles, con la ventaja afiadida de su coste mucho menor en comparacion con los
metales nobles.

Liguras y cols. (2003) estudiaron el comportamiento del Rh, Ru, Pt y Pd sobre Al,O3 para el
reformado con vapor del etanol a alta temperatura. Se comprob6 que el Rh era el mas selectivo
respecto al Hz y CO. El orden de selectividad fue el siguiente: Rh>>Pt>Ru~Pd

Hu y cols. (2016) realizaron un estudio sobre el comportamiento de un catalizador trimetélico
de Cu-Zn-Co para el reformado con vapor del acido acético. Concluyeron que cada metal tenia
un rol diferente. EI Cu mejoraba la conversion del CO via WGS, el Co era la especie més activa
para el reformado con vapor, mientras que en Zn era el promotor de la actividad catalitica a
baja temperatura.

Para comparar la actividad de metales nobles con los no nobles en el reformado con vapor de
etanol, Frusteri y cols. (2004) compararon catalizadores de Rh y Pd con catalizadores de Ni y
Co, todos ellos soportados por MgO. En el caso de los metales no nobles se sintetizaron
catalizadores con mayor porcentaje de metal para compensar su menor actividad. Como
resultado, los catalizadores de Rh, Ni y Co exhibieron similares rendimientos en la produccion
de CO y H; siendo el Ni el que mejores resultados obtuvo.

A pesar de su alta actividad, el problema de los metales nobles es su alto precio. Mediante
diferentes estudios se ha comprobado que el Ni también comparte la alta actividad de los
metales nobles en este tipo de procesos de reformado. Hoy en dia, el Ni es el metal mas utilizado
en este tipo de industria como centro activo de los catalizadores de reformado.

Los catalizadores utilizados para el OSR son muy similares a los utilizados por los procesos de
SR y POX, puesto que la OSR es una combinacion del POX y del SR. Hasta ahora muchos
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estudios de la OSR se han centrado en la produccion de hidrogeno a partir de etanol o
compuestos oxigenados puros (Medrano y cols., 2008; Gutierrez y cols., 2011), pero son
escasos los estudios que abordan el OSR de bio-oil, entre los que cabe mencionar tanto estudios
con catalizadores basados en Ni (Paasikailo y cols, 2015), como con metales nobles (Rioche et
al., 2005; Rennard et al., 2010; Czernik and French 2014). Mondal y cols. (2015) estudiaron el
OSR del bio-etanol sobre un catalizador de Ni/CeO2-ZrO2 dopado con Rh como promotor del
Ni. El estudio se realizd primero con un catalizador de Ni soportado con CeO2-ZrOa.
Posteriormente se repitio el ensayo dopando el catalizador con un 1% de Rh. El resultado fue
una conversion completa y la mejora del rendimiento de Ha tras el dopaje con Rh.

En un Trabajo Fin de Grado anterior (Mafia, 2016), se estudi6 las prestaciones para el OSR del
bio-oil de catalizadores de espinela NiAl2O4 sintetizados por métodos diferentes. Como
resultado, observé que el catalizador sintetizado por co-precipitacion con un 33% de Ni
mostraba una selectividad de H> destacable y una alta estabilidad en comparacion con los
sintetizados por otros metodos. Ademads, el catalizador mostr6 una alta capacidad de
regeneracion (en mufla y a elevada temperatura).

1.2. OBJETIVOS

La finalidad de este trabajo es definir las condiciones dptimas de operacion para la obtencion
de H> mediante reformado oxidativo con vapor del bio-oil crudo con catalizador de Ni obtenido
a partir de precursor de tipo espinela (NiAl.Oa), obtenido mediante co-precipitacion, dados los
buenos resultados que ha dado este catalizador para este proceso en un trabajo previo. Se
persigue delimitar las condiciones que conducen a un mejor compromiso de actividad,
selectividad de H> y estabilidad del catalizador.

Para minimizar los problemas de desactivacion asociados al reformado del bio-oil crudo, los
estudios se han realizado en un equipo con 2 etapas en serie, con objeto de retener en la primera
etapa (etapa térmica) la lignina pirolitica, para minimizar la desactivacion del catalizador
utilizado en la segunda etapa (reformado). El estudio se ha realizado para tres relaciones S/C
diferentes; 1.5, 3 y 6, con el propdsito de observar su efecto sobre la deposicion de la lignina
pirolitica en esta etapa.

Los objetivos especificos que abordan este trabajo son los siguientes:

e Analizar el comportamiento del catalizador para diferentes valores de las variables de
operacion. Los indices de reaccion que se analizaran para cuantificar el comportamiento
cinético son la conversion del bio-oil y los rendimientos de los productos de reaccion (Ho,
CO, COg, CH4 e hidrocarburos ligeros C2-C4) tanto a tiempo cero como su evolucion con
el tiempo. Las variables de operacion a estudiar son: temperatura, tiempo espacial y
composicion de la alimentacion (relacion O/C y S/C) a la entrada del equipo de reaccion.

e Delimitar el valor de las variables de operacion que proporcione el mejor compromiso de
actividad-selectividad de hidrogeno y estabilidad del catalizador.

e Conocer el efecto de las variables de operacidn sobre la deposicion de coque asi como
sobre otras posibles causas de su desactivacion (como la sinterizacién), con objeto de
seleccionar las condiciones que las minimicen.
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2. DESARROLLO EXPERIMENTAL

2.1. SINTESIS DEL CATALIZADOR

El precursor de espinela NiAl.Os se ha obtenido mediante el método de co-precipitacion,
basado en la disolucién de las sales de nitrato de niquel (Ni (NO3)2.6H20, Panreac, 99 %) y
nitrato de aluminio (AI(NO3)3.9H20, Panreac, 98 %) en agua destilada, y posterior
modificacion del pH mediante un agente precipitante, que da como resultado el precursor de
espinela de niquel (Boukha y cols, 2014).

Para sintetizar 5 g de este precursor, se han utilizado los siguientes reactivos: disolucion 0,6 M
de NH4OH (preparado a partir de una disolucion de 5 M), 8,23 g de Ni(NO3)..6 H.O y 21,24 ¢
de AI(NOz3)2.9H-0, lo que corresponde a un contenido de Ni en el catalizador del 33%.

El procedimiento de preparacion es el siguiente: se disuelven los dos solidos en un vaso de
precipitado de 500 ml con la minima cantidad de agua destilada posible. Se mantiene la
disolucion con agitacion durante 30 minutos, tras lo cual se afiade lentamente, mediante una
bureta, la disolucion de amonio hidréxido sobre el vaso de precipitado donde se encuentran los
dos sélidos en disolucidn, hasta alcanzar un pH=8, y se mantiene en agitacién durante 30
minutos.

Después se filtra a vacio el sélido obtenido mediante un embudo Biichner y se deja secar en
una estufa a 100°C hasta que pierda todo su contenido de agua.

Una vez seco, se calcina en mufla a 850 °C durante 4 h, utilizando una rampa de calentamiento
de 10 °C/min.

Por Gltimo, el catalizador se muele y se tamiza hasta conseguir un tamafio de particula de entre
125 y 250 um, que es necesario para operar en régimen cinético, sin limitacién de la difusion
interna en el catalizador, segun se ha determinado en trabajos previos (Vicente, 2012).

El catalizador sintetizado se ha denominado CP33, en atencion al método de sintesis utilizado
(co-precipitacion) y a su contenido de Ni (33 % en peso).

2.2.  CARACTERIZACION DEL CATALIZADOR FRESCO Y DESACTIVADO

Para determinar las propiedades fisico-quimicas del catalizador (bien fresco o en diferentes
estados de desactivacion) se ha caracterizado mediante cuatro técnicas analiticas diferentes.

2.2.1. Adsorcién-desorcion de N2

La absorcion fisica o fisisorcion es una técnica de andlisis de las propiedades texturales
mediante la interaccion de un gas y el solido a caracterizar.

Procedimiento experimental: Se ha utilizado el equipo AutoChem Il de la casa Micromeritics
para medir la superficie especifica del catalizador. El equipo mide la cantidad de gas adsorbido
a presiones menores a la atmosférica y su protocolo a seguir es el siguiente:

e Desgasificacion de la muestra, mediante una corriente de nitrégeno, durante 10 horas a 300
°C y con una rampa de temperatura de 10 °C/min para eliminar impurezas.
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e Serecalcula el peso de la muestra para posteriormente poder observar la ganancia de masa
por adsorcion.

e Se introduce el sélido a analizar en un bafio de nitrégeno liquido a 77 K (temperatura de
ebullicion del N,)

e La adsorcion-desorcion de N2 se ha realizado en multiples etapas de equilibrio (en el
intervalo de presiones relativas de 0,01 a 1), registrandose los valores de presion de
equilibrio de cada etapa y conocido el volumen de N> afiadido, hasta la saturacion de la
muestra a la temperatura de ebullicion del N2 liquido.

2.2.2. Difraccion de rayos X (XRD).

La difraccion de rayos X es un fendmeno fisico en el cual se hace interaccionar un haz de rayos
X, de determinada longitud de onda, con una sustancia cristalina. EI método de analisis se basa
en la dispersion del haz de rayos X causada por el solido a analizar. Cada pico obtenido en el
difractograma, esté asociado a una familia de planos cristalinos identificados por los indices de
Miller h,k,1, cuya posicion angular es de 260 que dependen de un espacio interplanar dhkl y de
la longitud de onda de la radiaciéon A. De esta manera se determinan las propiedades
estructurales y cristalogréaficas del catalizador a analizar.

La informacion se obtiene mediante un espectro de difraccion de rayos X interpretado en los
difractogramas. Para poder completar el andlisis, los datos obtenidos se comparan con datos de
referencia para obtener los &ngulos, intensidad de las refracciones y reflexiones de la muestra.

Para la determinacién de las especies cristalinas presentes en la muestra se hace una
comparacion con el difractograma de su respectiva muestra en polvo. En la actualidad, JCPDS
(Joint Comite on Powder Diffraction Standards) recoge aproximadamente unos 64000
espectros de difraccion de diferentes materiales cristalinos en una base de datos que tienen
comercializada.

Procedimiento experimental: Se ha utilizado un difractometro modelo X PERT-MDP de la casa
Philips, con geometria Bragg-Bretano, equipado con un anticatodo de cobre y monocromador
secundario modelo PW3373/00 LFD DK 127227 utilizando unas condiciones de 40kV y 40mA.
El software utilizado en el X PERT Data Collector v2.

Los analisis han sido realizados en los Servicios Generales (SGIKER) de la Universidad del
Pais Vasco/Euskal Herriko Unibertsitatea (UPV/EHU)

2.2.3. Reduccion a temperatura programada (TPR)

Esta técnica consiste en estudiar el proceso de reduccion de un sélido a partir de una corriente
reductora de H. diluido en un gas auxiliar, calentando la muestra a velocidad constante y
midiendo el H> consumido durante la reduccion, que genera variaciones en la conductividad
térmica, que se analizan por medio de un detector TCD. Este ensayo sirve para poder analizar
la capacidad de reduccién del catalizador y para determinar la temperatura necesaria para su
reduccion.

Procedimiento experimental: El equipo utilizado ha sido el Autochem Il de la casa
Micromeritics provisto de un detector TCD. El procedimiento es el siguiente:
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e Secolocan 0,03 g de muestra del catalizador en un tubo de cuarzo y se realiza una etapa de
limpieza con He a 200 °C durante 1 hora.

e Después, se deja enfriar la muestra a temperatura ambiente.

e Por ultimo, se hace circular una corriente de argon e hidrégeno, (con relacién de H,/Ar =
1/9) a traveés del catalizador mientras la muestra se calienta con una rampa de 10 °C/min
desde la temperatura ambiente hasta los 900°C y se mantiene asi durante 1 hora.

2.2.4. Oxidacion a temperatura programada (TPO) para cuantificar el coque

La Oxidacion a Temperatura Programada (TPO) es un tipo de andlisis termogravimétrico
(TGA). En una termogravimetria se mide la pérdida o ganancia de masa que experimenta una
muestra con el tiempo al someterla a una determinada atmaosfera (inerte o reactiva), existiendo
3 tipos diferentes de andlisis: isotermo, cuasi-isotermo y el dindmico. EI TPO pertenece al
ultimo tipo, y consiste en someter la muestra a una rampa de temperatura controlada en una
atmosfera oxidante.

En este caso el analisis se utiliza para cuantificar la cantidad de coque depositada en el
catalizador.

Procedimiento experimental: El equipo utilizado es el Thermo Scientific TGA Q5000IR
conectado a un espectrometro de masas ThermoStar de la casa Balzers Instruments. Para en
analisis se introducen entre 0,025-0,03 g de muestra. El proceso es el siguiente:

e Se estabiliza la muestra de catalizador a 50 °C, tras lo cual es sometido a una etapa de
combustion en corriente de aire (50 ml/min) hasta 850 °C, mediante una rampa de
calentamiento de 5 °C/min.

e Latemperatura se mantiene a 850 °C durante 10 minutos.

e Para finalizar, se realiza una etapa de enfriamiento de 20 °C/min hasta temperatura
ambiente.

La corriente de salida se analiza con un espectrometro de masas (MS), modelo Pfeiffer Vacuum
Prisma, donde se analiza la sefial del CO,. Esta medida es importante porque en los
catalizadores de Ni, el Ni° reducido presente en el catalizador desactivado se oxida durante el
ensayo TPO, de modo que el aumento de masa debido a la oxidacion del Ni, enmascara la
pérdida de masa debida a la combustion del coque. Por ello, para analizar esta combustion del
coque, es necesario el seguimiento de los gases de combustion (basicamente CO2, porque se
produce una combustién completa del coque) mediante MS en linea, siendo necesario
previamente un calibrado de la sefial obtenida en el MS. De esta manera, mediante integracion
del area bajo la curva de TPO obtenida (sefial calibrada del CO; analizada) se cuantifica y
determina la cantidad de coque depositado en el catalizador, mientras que la posicion de los
picos de combustion en el perfil TPO indica la naturaleza (tipos) del coque depositado.
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2.3. EQUIPO DE REACCION Y ANALISIS

2.3.1. Descripcion del equipo

Los ensayos cinéticos se realizan en un reactor catalitico automatizado Microactivity-Reference
(P1D Eng&Tech) mostrado en la Figura 2.1, que permite operaciones a altas temperaturas (900
°C).

Dispone de seis lineas de alimentacion: las primeras dos son para sustancias liquidas (agua y
bio-oil) y las otras cuatro para alimentar gases de reaccion e inertes (He, N, H, y aire). Estas
ultimas, son reguladas por controladores de flujo mésico Bronkhorst Hogh-Tech con los
siguientes valores maximos en cada linea: 300 ml/min de N,, 500 ml/min de aire y 100 ml/min
para H,y He.

Agua Bio-oil

_o—uy—:l—Kom

E9----L] &

@ ’1% Liquidos
. K

L

Figura 2.1 Esquema del equipo de reaccién para el OSR del bio-oil.

El equipo de reaccion se divide en seis diferentes zonas:

1. Zona de alimentacion: El bio-oil se alimenta mediante una jeringa de inyeccion Harvard
Apparatus de 34,9mm de diametro. El agua, en cambio, por medio de una bomba de
impulsion Gilson 307 HPLC.

2. Entrada de gases: La alimentacion de gases proviene de la red de distribucion de gases,
tanto los utilizados para la limpieza como los de reaccion. Se dispone de 4 lineas de entrada:
N, (gas inerte), H, (gas reductor), aire sintético (gas de reaccion) y He (gas portador para
el cromatografo). Las lineas de N, e H, se unen en una unica corriente y entran en la caja
de reaccion donde la mezcla se precalienta a 300°C y después pasa a la unidad de
tratamiento térmico (pirolizador). Por otro lado, las lineas de aire y He también se
precalientan en la caja de reaccion por separado. Después, el aire pasa al reactor de lecho
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fluidizado directamente sin entrar al pirolizador. De esta manera se evita que las reacciones
de combustion comiencen en la etapa del tratamiento térmico, con lo que se maximiza la
formacion de H (Arandia y cols., 2017).

3. Pirolizador: Durante las etapas de almacenamiento, bombeo y calentamiento del bio-oil,
ciertos productos (los derivados de la pirolisis de la lignina) se repolimerizan formando
residuos so6lidos denominados “lignina pirolitica”. Estos productos provocan atascos y la
desactivacion del catalizador, por ello, suponen un problema a escala industrial ya que
disminuyen el rendimiento del proceso. Para evitarlo, el equipo esta dotado de un
pretratamiento térmico donde el bio-oil es llevado a unas condiciones de 500°C. En esta
etapa, la lignina se va depositando en el pirolizador, evitando asi que se pueda formar
dentro del reactor. Este equipo consiste en un tubo con forma de U y un valor de diametro
alto (1,27 cm) para que la deposicion de la lignina no obstruya el flujo del reactivo.

4. Reactor de lecho fluidizado: La etapa de reaccion se lleva a cabo en un reactor con lecho
fluidizado de acero inoxidable 316. Su didmetro interior es de 22mm vy tiene un volumen
de aproximadamente 43cm3. La longitud total de este equipo es de 460mm donde en
116mm de ellos ocurrira la reaccion. Para poder soportar el catalizador, tiene incorporado
una placa porosa que permite la correcta distribucion de los gases. El reactor se encuentra
dentro de un horno que consiste en, una carcasa de acero inoxidable, recubierto por dentro
con material refractario, y una resistencia eléctrica interna, con lo que se conseguira la
temperatura necesaria dentro de la caja. El control del reactor es llevado a cabo por un
controlador de temperatura digital Toho TTM-005 Series. La lectura es llevada a cabo
mediante termopares tipo K que se encuentran en contacto directo con el lecho del
catalizador.

5. Salida de productos: Los productos de salida son conducidos al micro-cromatografo para
su posterior analisis. El gas auxiliar (He) diluye y arrastra la muestra de salida hasta el
micro-GC donde de forma continua se analiza la composicion de ésta.

6. Deposito liquido (Peltier): Los productos que no pasan por el micro-GC se condensan a
0°C y pasan por este deposito. El nivel de este Gltimo es controlado mediante un controlador
PID Toho TTM-005 que valora la sefial medida por un sensor capacitivo situado en el
interior del separador.

La supervision y control del equipo de reaccidn, asi como la adquisicién de datos en tiempo
real se lleva a cabo mediante el software de control de procesos Process@ version 2.0. La
conexidn de la unidad al PC se realiza mediante un cable de red, permitiendo la comunicacién
entre ambos equipos de forma bilateral, permitiendo el envio de valores de punto consigna a
los dispositivos de control y la lectura de los valores actuales del proceso. Sin embargo, el
verdadero control de las variables de proceso se realiza mediante los dispositivos
correspondientes (controladores, variadores de frecuencia, etc.), cuyos parametros pueden ser
modificados manual y autométicamente. La adquisicion de los datos se realiza de manera
automatica cada 10 s. El equipo cuenta con un sistema de seguridad que consta de un
microprocesador integrado independiente del ordenador, donde se centralizan las sefiales de
alarma de los diferentes lazos de control, actuando frente a los diferentes contratiempos del
sistema.

Para llevar a cabo los experimentos, el software permite disefiar una tabla de sesiones que se
corresponden con las diferentes etapas: arranque del equipo y establecimiento de comunicacion,
calentamiento-reduccion, barrido, reaccion, regeneracion, enfriamiento y desconexion.
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2.3.2. Analisis en linea de los productos de reaccion

El andlisis de los productos de reaccion se ha llevado a cabo utilizando un micro-cromatografo
de gases (Micro GC Agilent 3000), provisto de un sistema de control de temperatura de entrada
de muestra (hasta 140 °C), sistema de inyeccion y cuatro modulos analiticos. El sistema de
inyeccion permite controlar la cantidad de muestra que se analiza, actuando sobre el tiempo de
succion y el tiempo de inyeccion.

El andlisis en linea de la composicion de la corriente de productos se realiza con un micro-
cromatografo de gases MicroGC VARIAN CP-490, con 4 mddulos analiticos con detectores
TCD cada uno de ellos:

A) Tamiz molecular (MS-5), para andlisis de gases permanentes (Hz, Oz, N2, CHs y CO)

B) Porapak Q (PPQ) para andlisis de hidrocarburos C>—Cs, CO2, H20 y oxigenados ligeros
(MeOH y DME)

C) 5CB (CPSIL), para separacion de la fraccion Cs-C11
D) Stabilwax para separacion de oxigenados pesados.

Los modulos analiticos A 'y B (con las columnas MS-5 y PPQ) disponen de un microinyector
con reflujo (backflush) con volumen de inyeccion variable, que permite la programacion de
flujos, asi como la inversion de flujo en cada columna para evitar que compuestos no deseados
ingresen en la misma.

El tiempo de muestreo es de 10 segundos, con 2 segundos de tiempo de estabilizacion y analiza
cada muestra durante 200 segundos, siendo el ciclo de analisis total de 5 minutos en continuo.

Para el tratamiento de datos en este proceso Unicamente se tienen en cuenta los canales A, B 'y
D debido a que los hidrocarburos que se analizan en el canal C son mayores a 5 atomos de C,
compuestos que practicamente no se detectan en la corriente de productos en el proceso
estudiado. En la Tabla 2.1 se indican las condiciones del método de anélisis del micro-GC
utilizadas:

Tabla 2.1. Condiciones utilizadas en los canales del Micro-GC VARIAN CP-490.

Canal A B D
Columna MS-5 PPQ  Stabilwax
Temperatura columna (°C) 80 95 105
Temperatura inyector (°C) 90 110 110

Tiempo de inyeccion (ms) 20 20 50
Tiempo de backflush (s) 10 25 -
Presion (psi) 20 20 15

Para la adquisicion y procesamiento de datos se dispone de un software Star Toolbar, que
permite integrar las areas cromatograficas mediante un método que puede ser disefiado
previamente por el usuario. El area de cada uno de los picos cromatograficos es proporcional a
la fraccion molar de ese compuesto presente en la muestra, debiendo tener en cuenta los factores
especificos de calibrado de las areas cromatogréaficas. Los factores de calibrado del MicroGC
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VARIAN CP-490 se presentan en la Tabla 2.2, y se han calculado analizando muestras patrén
de composicién conocida, se ha tomado como referencia el COs.

Tabla 2.2. Factores de calibrado del cromatografo MicroGC VARIAN CP-490.

Columna Compuesto Factor
A H> 69
02 0.91
N2 0.94
CHs 1.280
CO 1.130
B CH4 0.000
Cco2 1.000
Etileno 0.997
Etano 0.894
Agua 2.2
Propileno 0.795
Propano 0.759
n-butano 2
t-buteno 3.13
D Acetaldehido 0.09
Acetona 0.077
hidroxiacetaldehido 0.2
EtOH 0.095
Propanol 0.1
2,3-butadione 0.4
Oxig-3 0.35
Oxig-4 0.45

2.3.3. Condiciones de operacion

Los ensayos se han realizado en lecho fluidizado, ya que de esta forma se minimizan los
gradientes de temperatura, manteniendo la isotermicidad y minimizando la desactivacion del
catalizador por la deposicién de coque.

Para garantizar la correcta fluidizacion se requiere la dilucion del lecho con un sélido inerte
(CSi) que posea buenas condiciones fluidodinamicas, favoreciendo ademas tener que utilizar
una menor cantidad de catalizador para alcanzar una determinada altura de lecho. El CSi es
inerte en el proceso y su tamafio de particula es de 37 um, lo que permite su separacion por
medio de tamizado del catalizador, para el posterior estudio por separado de ambos sélidos. En
estudios previos (Vicente, 2012) se determind que la velocidad minima de fluidizacion para el
conjunto de catalizador - inerte (CSi) en el reactor se encuentra en el rango de 0,4-0,6 cm/s. En
la Tabla 2.3 se muestran las condiciones fluidodinamicas con las que se ha trabajado para
obtener estabilidad del lecho y reproducibilidad en los ensayos.
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Tabla 2.3. Condiciones fluidodinamicas en los ensayos de OSR del bio-oil

Velocidad minima de fluidizacion, cm/s 0,5
Caudal de fluidizacion minima cm?®/s 1,9
Velocidad lineal de gases/velocidad minima de fluidizacion ~99
Caudal total a la temperatura de reaccion, cm®/s ~ 18,8
Altura del lecho/diametro del lecho 2

Masa de catalizador, g 0,3-1,2

Durante la etapa de calentamiento del reactor y previamente a la reaccion, se realiza la
activacion del catalizador mediante reduccion de los centros metalicos con una corriente del 10
% en volumen de H en He, hasta la temperatura de reduccion de 850 °C, la cual ha sido definida
a partir del perfil de TPR que se mostrara posteriormente.

Para los ensayos cinéticos se han utilizado los siguientes valores de las variables de operaciéon:
o Temperatura: 600 °C, 700 °C y 750 °C

o Relacion O/C: 0 (correspondiente a SR), 1.5, 3y 5

o Relacion S/C:1.5,3y6

o Tiempo espacial: 0.075, 0.15 y 0.3 gcatalizador/Jbio-oil

o Tiempo de reaccion: variable, dependiendo de las condiciones de operacion, incluyendo
estados de desactivacion completa.

2.4. INDICES DE REACCION

La conversion de bio-oil se calcula a partir del caudal molar de oxigenados a la entrada y salida
(bio-oil no reaccionado) del lecho catalitico, en base a la siguiente expresion:

x = [BoeFBOs 2.1)

Fpo,e

El caudal molar de bio-oil a la entrada del lecho (Fso.) se calcula a partir del caudal molar de
bio-oil alimentado al sistema de reaccién y la formula empirica del bio-oil (obtenida a partir del
analisis GC/MS mostrado en el apartado siguiente). Después de la etapa del tratamiento
térmico, se recalcula la formula empirica del bio-oil que entra al lecho catalitico, restando la
lignina pirolitica que se deposita en esa unidad de reaccién. Para este calculo se considera la
velocidad de deposicion de la lignina y su composicion elemental, que bajo las condiciones
utilizadas en este trabajo es de CaseHs3024. El caudal molar de bio-oil a la salida del reactor
(Fgo,s) €s calculado a partir de la fraccion molar de oxigenados (analizados por microGC) y el
namero total de moles a la salida del reactor, determinados al aplicar un balance de materia al
lecho catalitico.

El rendimiento de hidrogeno (Rn2) se calcula como el porcentaje del méximo permitido por
estequiometria (que procede del hidrégeno producido de la reaccion, del bio-oil y agua),
mediante la siguiente expresion:
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e 2.2)

Ry = ——e—
H2 ™ (an4Zk)wF e

siendo Fu2 el caudal molar de hidrogeno obtenido y Fce el caudal de atomos de C en la

alimentacion, y los valores n, m y k corresponden a la composicién atomica de C, H y O.

respectivamente en el bio-oil alimentado al reactor, cuyo valor medio (en las diferentes

condiciones estudiadas) en este caso ha sido de CsoH7,002s.

El rendimiento de los productos carbonados de reaccion (Ri) se calcula mediante la siguiente
expresion:

_ F
R;

FC,e

(2.3)

siendo F; el caudal molar de producto obtenido (CO2, CO, CHg, 0 hidrocarburos ligeros C>-Ca,
definidos abreviadamente como HC)

El caudal molar de cada producto se calcula multiplicando su fraccion molar por el caudal molar
total de gases de salida. Como ya se ha mencionado en el Apartado 2.3.2, el area integrada de
cada uno de los picos cromatograficos es proporcional a la fraccion molar de ese producto
presente en la muestra; multiplicando el area integrada por los factores especificos de calibrado
de cada componente.

2.5. ALIMENTACION DE BIO-OIL

En la Tabla 2.4 aparece la composicion elemental del bio-oil que se ha utilizado como reactivo
en este trabajo, denominado BTG-BTL, el cual ha sido suministrado por Biomass Technology
Group (BTG) (Holanda), y que ha sido obtenido mediante pirolisis rapida de serrin de madera
de pino.

Tabla 2.4. Andlisis elemental del bio-oil BTG-BTL:

Analisis elemental %

C 55,41

H 6,23

O 38,36
Formula empirica Ca6H6,302,4

El contenido en volumen del agua del bio-oil es del 26%, mediante la técnica de Karl-Fischer.
Su densidad total es de 1,105 g/ml. La composicién quimica se ha determinado a través del
GC-MS y se muestra en la Tabla 2.5

Puesto que la etapa térmica conlleva la deposicion de lignina pirolitica por re-polimerizacion
de componentes del bio-oil, la composicion del bio-oil que entra al reactor de reformado (bio-
oil tratado) es diferente de la del bio-oil crudo mostrada en la Tabla 2.5. Se ha analizado el
efecto de la relacion S/C tanto sobre el contenido de lignina pirolitica depositada como sobre la
composicion del bio-oil tratado resultante, que se muestra tambiéen en la Tabla 2.5
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Tabla 2.5. Composicion quimica (% masa) del bio-oil BTG-BTL crudo y a la salida de la etapa
térmica, y cantidad de lignina pirolitica depositada en la etapa térmica, para
diferentes S/C (1.5, 3y 6):

Analisis elemental Bio-oil crudo S/C=15 S/IC=3 SIC=6
Acidos 35,32 12,13 9,53 4,32
Acido acético 17,07 9,3 8,33 3,65
Acido formico 13,06 - - -
Cetonas 15,55 55,96 50,27 43,91
1-Hydroxy-2-Propanone 7,44 20,4 25,84 21,28
Acetona 1,80 41 5,47 4,04
2-Pentanone 1,54 - - -
Esteres 9,41 6,62 4,33 3,51
2(5H)-Furanone 1,93 2,71 - -
Anhidrido acético 1,66 - - -
Furan, 2,5-dihydro- 0,32 0,38 1,17 1,08
4-Methyl-5H-furan-2-one 1,22 - - -
Alcoholes 2,55 3,78 5,9 7,84
1,3-Dioxan-5-ol - 0,51 0,76 0,59
Aldehidos 6,24 12,69 19,74 29,46
Furfural 1,99 4,0 5,86 5,41
2-Furancarboxaldehyde-5-

hydroxymethyl 1,87 0,32 0,54 -
9-Octadecenal - 3,4 4 18,62
Eteres 0,48 0 0 0
Sacaridos 15,09 1,81 0,76 0
Levoglucosano 10,90 1,4 0,76 -
3,4-Anhydro-d-galactosan 2,06 0,4 - -
Fenoles 15,36 3,44 7,59 6,82
Alquil-fenoles 2,05 2,87 3,29 3,51
Guayacoles 6,90 0,45 1,4 0,26
Catecoles 1,43 0,13 2,91 3,07
Otros 4,87 3,58 1,89 4,13
Lignina pirolitica () - 21,5 17,9 15,1

Se pueden observar diferentes cambios en la composicion del bio-oil a la salida de la etapa
térmica. ElI aumento del S/C provoca la disminucion de sacaridos y ésteres y provoca la
desaparicion de todos los éteres. Por otro lado, disminuye la cantidad de fenoles (principales
precursores de la formacion de coque), siendo la cantidad minima con un S/C de 1,5. Ademas,
el aumento de la relacion S/C provoca una atenuacion en la cantidad de lignina pirolitica
depositada sobre la etapa térmica. Este cambio en la composicion del bio-oil que entra a la etapa
de reformado deberéa tenerse en cuenta a la hora de explicar la desactivacion del catalizador a

diferentes valores de S/C.
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3. RESULTADOS

3.1. PROPIEDADES DEL CATALIZADOR FRESCO

Mediante el método de adsorcidn-desorcion de nitrogeno, se han determinado las propiedades
texturales (area superficial, diametro y volumen de poro), que se muestran en la Tabla 3.1:

Tabla 3.1. Propiedades fisicas del catalizador.

Sger(m?/g) Dy (nm) Vp(cm®/g)
86,6 11,1 0,24

En los difractogramas XRD de la Figura 3.1 se muestra la estructura cristalina, tanto del
catalizador calcinado fresco, como en su fase reducida. En el catalizador calcinado fresco, se
pueden observar picos de difraccion en los angulos 26= 19.2°, 31.5°, 37°, 45°, 59,6° y 65,5°,
todos correspondientes a la espinela NiAl.O4 (JCPDS PDF 00-010-0339) (Benrabaa y cols,
2017).

Una vez reducido el catalizador se puede comprobar que no quedan restos de NiAl.O4. Los
picos visibles en los angulos 26=37.6° 46.2° y 67° pertenecen al 0xido de aluminio Al2Os3
(JCPDS PDF 01-080-1385), mientras que los picos en los angulos 260 = 44.6°, 51.8° y 76.4° son
del Ni® (JCPDS PDF 00-004-850).

El tamafio de particula del Ni° en el catalizador reducido es de 11.7 nm, calculado mediante la
ecuacion de Scherrer a partir del pico en 26=52° correspondiente a Ni° en el plano (2 0 0).

MiAl.O,
Ni®
Al 0y

Fresco

Intensidad u.a

Reducido

2007

Figura 3.1. Difractogramas de rayos X del catalizador CP33 fresco y reducido.
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En la Figura 3.2 se observa la reducibilidad de las especies de Ni del catalizador mediante el
perfil TPR.

Sefial TCD, u.a.

 — 1 1
0 200 400 600 800 1000
Temperatura (°C)

Figura 3.2 Perfil TPR del catalizador CP33 fresco.

Al inicio del ensayo la composicion del catalizador es de aluminato de niquel. Al reducirlo a
alta temperatura con hidrégeno se da la siguiente reaccion:

N1A1204 + HZ _>A1203 + H20 + Nlo (31)

El pico mostrado con maximo a 750 °C, proviene de la reduccion del Ni?* a Ni° dando lugar a
la fase activa de Ni° soportado sobre Al,O3 (Ni%Al.03). Como se puede ver en los resultados,
el catalizador se reduce completamente a partir de 850 °C, por lo que, el catalizador se ha
reducido in situ en el reactor a dicha temperatura para conseguir la reduccion deseada.

3.2. CONTRIBUCION DE LAS RUTAS TERMICAS (SIN CATALIZADOR)

Debido a la importancia que pueden tener para una correcta interpretacion de los resultados
cinéticos obtenidos con el catalizador de reformado, se ha estudiado previamente la
contribucion de las rutas térmicas (ausencia de catalizador) a la conversién del bio-oil en
condiciones de reformado oxidativo con vapor. Este estudio se ha hecho para diferentes
temperaturas y con dos relaciones S/C diferentes (1,5 y 3), para relacion O/C=0.5 (que es la
relacion utilizada en la mayoria de los ensayos cinéticos con catalizador). Los resultados se
muestran en la Tabla 3.2.

Analizando los datos de la Tabla 3.2, se puede observar que en el rango de temperaturas de
reformado, hay una elevada conversion del bio-oil en condiciones de OSR y la mayoria de los
compuestos oxigenados se descomponen a CO, CO2 y en menor medida a CH4 e hidrocarburos
ligeros, lo que indica que las principales reacciones que tienen lugar en ausencia de catalizador,
para la relaciébn O/C estudiada, son las de descomposicién de los oxigenados mediante
decarbonilacién/decarboxilacion, asi como de oxidacién principalmente incompleta a CO en
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vez de completa a CO, (dado el mayor rendimiento de CO que de CO3), y son menos
importantes las reacciones de descomposicion mediante craqueo para dar metano e
hidrocarburos.

Tabla 3.2. Conversion del bio-oil y los rendimientos de productos obtenidos en ausencia de
catalizador para diferentes temperaturas, con relaciéon molar S/C=1,5y 3, y para
0O/C=0.5

SIC | T(°C) | Xbiowil |H2 | CO2 |CO |CHs |HC
600 |0,62 |0,015|0,25 | 0,27 |0,04 |0,06
15 | 700 |076 |0,021|0,16 |044 |0,06 |0,09
750 | 081 [0,024|0,15 | 049 |0,07 |0,093
600 | 0,60 |0,014|0,25 | 0,26 |0,036 | 0,057
3 | 700 |074 |0021]017 |0,42 |0,061 0,092
750 0,79 |0,025|0,16 | 0,45 |0,068 | 0,10

Con una relacion S/C = 1,5, el aumento de temperatura aumenta la conversion del bio-oil y
rendimiento del CO considerablemente, y en menor medida los rendimientos de HC, CHsy Ha,
siendo este ultimo aumento el mas insignificante. Por el contrario, la cantidad de CO; generada
disminuye al aumentar la temperatura en el intervalo 600-760 °C. El aumento del rendimiento
de CO con la temperatura y disminucion del de CO: indica que, con el aumento de la
temperatura, se potencian las reacciones de decarbonilacion y/o oxidacion incompleta a CO, asi
como las de craqueo (estas en menor medida), y que se desfavorece la decarboxilacion y/o
oxidacion completa a COz. El bajo rendimiento de H2 obtenido pone de manifiesto que no tienen
lugar reacciones de reformado en ausencia de catalizador.

Con una relacion S/C = 3, se aprecia una ligera atenuacion de la conversion del bio-oil, pero la
tendencia en la evolucién de los rendimientos de productos al aumentar la temperatura es
cualitativamente la misma que la observada para baja relacién S/C. Por otro lado, comparado
con los datos a S/C = 1,5, el rendimiento del CO es algo mas bajo y el de CO, aumenta
ligeramente, lo que indica que el aumento de la cantidad de agua beneficia de forma sutil la
oxidacion completa de los compuestos oxigenados. En cuanto a los rendimientos de Hz, CHas y
HC, el aumento de la relacion S/C no muestra efectos apreciables.

3.3. COMPORTAMIENTO CINETICO

En este apartado se ha analizado el efecto de la temperatura, relacion O/C, relacion S/C y tiempo
espacial sobre el comportamiento cinético del catalizador CP33 en el reformado oxidativo con
vapor del bio-oil. Los intervalos de las variables de operacion estudiadas han sido:

— Temperatura: 600, 700 y 750 °C

— Relacion molar S/C: 1.5,3y 6

— Relacion molar O/C: 0.15,0.3y 0.5
— Tiempo espacial: 0.075, 0.15y 0.3
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El resto de condiciones de operacion, que se han mantenido constantes, han sido:

e Reduccidn del catalizador a 850 °C durante 2 h.

e Presion total: 1,4 bares (la reaccion se realiza a presion atmosférica pero el equipo crea
una sobrepresion de 0,4 bares).

e Caudales: Que = 15 cm®min; Qnz = 30 cm®min; Qsio-oil = 0,08 ml/min

e Tamario de particula del catalizador: 0,125-0,25mm

Se ha estudiado el efecto de las variables de operacion tanto sobre los indices de reaccion a
tiempo cero como sobre la evolucion con el tiempo de estos indices de reaccion, para analizar
la estabilidad del catalizador (desactivacion). Cabe indicar que en las figuras que muestran los
indices de reaccion a tiempo cero no se ha incluido los valores de conversion, dado que se ha
obtenido conversion inicial completa en todas las condiciones de operacion estudiadas, lo que
pone de manifiesto la alta actividad del catalizador CP33 para el OSR del bio-oil. Excepto al
analizar el efecto del tiempo espacial, tampoco se muestran los rendimientos iniciales de
hidrocarburos (HC), dado que fueron insignificantes al inicio de la reaccion en todas las
condiciones en presencia de catalizador.

3.3.1. Efecto de la temperatura de reaccion

En este apartado se muestra el efecto de la temperatura de reformado (600 °C, 700 °C y 750 °C)
sobre los indices de reaccién a tiempo cero (Figura 3.3) y sobre la estabilidad del catalizador
(Figura 3.4). En las tres reacciones se han mantenido constantes las relaciones S/C, O/C y el
tiempo espacial con los siguientes valores:

e S/IC=6

e O/C=05

o  W/Fo= 0,15 Jcatatizadorh/bio-oil

1
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Figura 3.3. Rendimientos iniciales de los productos de reaccion en el OSR de bio-oil con
catalizador CP33 para diferentes temperaturas. S/C=6; O/C=0.5; W/Fo=0,15
gcatalizadorh/gbio-oil.

0

Segun se ve en la Figura 3.3, al aumentar la temperatura los rendimientos del H, y CO>
disminuyen y el del CO aumenta, siendo en general pequefias estas variaciones de rendimientos.
Este resultado se explica porque el aumento de la temperatura desfavorece la reaccion de Water
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Gas Shift (WGS), (exotérmica), y por ello se obtiene menos cantidad de hidrégeno. El

rendimiento de metano es sumamente bajo, y no se observa un efecto apreciable de la
temperatura en el mismo.
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Figura 3.4.Efecto de la temperatura sobre la estabilidad del catalizador CP33 en el OSR del
bio-oil. a) conversién del bio-oil, b) rendimiento de Hy, ¢) rendimiento de CO3, d)
rendimiento de CO, e) rendimiento de CHs y f) rendimiento de hidrocarburos.
S/C=6; O/C=0.5; W/F¢=0,15 gcatalizadorh/gbio-oil.
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La Figura 3.4 muestra la evolucion de la conversion del bio-oil y rendimiento de los productos
de la reaccion a las tres temperaturas estudiadas. En los tres casos se aprecia la ya comentada
conversion completa del bio-oil a tiempo cero. Por otro lado, esta conversion disminuye a una
velocidad més elevada a 600 °C, lo que indica que el catalizador sufre una desactivacion répida,
aproximandose a los valores de conversion y rendimientos de productos a los obtenidos
mediante rutas térmicas a partir de 4h.

El rendimiento del CO aumenta el tiempo de reaccion hasta alcanzar un méaximo, debido a una
desactivacion selectiva de la reaccion WGS, que se desactiva méas rapidamente que otras
reacciones del esquema cinético que conducen a la formacion de CO. A partir de determinado
tiempo de reaccion, las reacciones de formacion de CO (bien el reformado de los oxigenados
del bio-oil o su oxidacion incompleta) se ven también afectadas por la desactivacion del
catalizador, lo que explica la disminucion del rendimiento de CO a partir del maximo, y que
posteriormente se va aproximando lentamente hacia el rendimiento de CO que se obtiene
mediante las rutas térmicas (el cual se alcanzara a tiempos de reaccion suficientemente
elevados, cuando el catalizador esté totalmente desactivado).

Los rendimientos de los subproductos minoritarios (CH4 e HC, que son productos intermedios
en el esquema de reaccién, formados por craqueo del bio-oil y consumidos mediante reacciones
de reformado con vapor) aumentan continuamente a lo largo de la reaccidn, lo que se explica
por la desactivacion de las reacciones de reformado con vapor en los que se consumen estos
compuestos. En general, no se observan diferencias significativas en el aumento de estos
rendimientos con el tiempo para las diferentes temperaturas.

Al aumentar la temperatura a 700 °C, la variacion con el tiempo de la conversion del bio-oil y
los rendimientos de los productos mayoritarios (Hz, CO2 y CO) se ralentiza significativamente,
lo que indica una atenuacion de la desactivacion. Sin embargo, un posterior aumento de la
temperatura hasta 750 °C practicamente no conlleva variacion en la velocidad de desactivacion
observada, dado que los indices de reaccion son casi idénticos a los obtenidos a 700 °C.

Desde un punto de vista industrial, es mas conveniente trabajar a menor temperatura por el
menor gasto energético que esto conlleva. Ademas a menor temperatura la sinterizacion es
menor, lo que facilitara la recuperacion de la actividad del catalizador tras la regeneracion del
mismo por combustion del coque. De esta manera, se puede considerar que 700 °C es la
temperatura mas adecuada de reaccion, que ofrece un mejor compromiso de elevado
rendimiento de H2 y con menor formacion de CO y mayor estabilidad del catalizador.

3.3.2. Efecto de la relacion S/C

En este apartado se ha estudiado el comportamiento del catalizador CP33 para tres relaciones
S/C diferentes (1.5, 3 y 6). Los resultados de rendimientos de productos a tiempo cero se
muestran en la Figura 3.5, mientras que la evolucion con el tiempo de la conversion y
rendimiento de productos se muestran en la Figura 3.6. En las tres reacciones se han mantenido
constantes la temperatura, relacion O/C y el tiempo espacial con los siguientes valores:

e Temperatura =700 °C
e 0O/C=05
o  W/Fo= 0,15 Qcatalizadorh/Qpio-oil-
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En la Figura 3.5 se observa un considerable aumento del rendimiento del H2 y del CO. segun
va aumentando la relacion vapor/carbono (S/C). El aumento de la cantidad de agua a la entrada,
favorece las reacciones tanto de reformado como de WGS, lo que explica el aumento de los
rendimientos de Hz y CO2 mencionados. Asi mismo, la reduccion del rendimiento de CO a
mayores relaciones S/C, pone de manifiesto también el desplazamiento de la Water Gas Shift.
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Figura 3.5. Rendimientos iniciales de los productos de reaccion en el OSR del bio-oil con
catalizador CP33 para diferentes relaciones S/C. 700 °C, O/C=0.5, W/F¢=0.15

QcatalizadorN/Qbio-oil.

Tal y como se muestra en la Figura 3.6, el aumento de la relacion S/C provoca disminucion mas
rapida de la conversion del bio-oil, lo que en principio es un resultado inesperado. Asi, en otros
estudios sobre OSR, se ha comprobado que el alimentar agua en exceso en el OSR de
isobutanol, ademéas de favorecer la reaccion WGS, ayuda a reducir la cantidad de coque
formado vy, por tanto, atenta la desactivacion del catalizador de Ni/Al.Oz (Dhanala y cols,
2015). Aramburu (2016) comprob6 que el aumento de la relacién S/C supone una ligera
atenuacion de la desactivacion de un catalizador de Ni/La2Os-a-Al203 en el SR del bio-oil,
aunque la atenuacion observada era mucho menor que la que se observaba con ese mismo
catalizador en el SR de etanol.

En este caso, la WGS si que se favorece en relaciones S/C altas (dado el alto rendimiento de
hidrégeno y aumento del CO a medida que se desactiva el catalizador), pero la cantidad de
cogue (como se mostrara en el apartado siguiente) aumenta con la relacion S/C, y es la principal
responsable de la mayor velocidad de desactivacion observada para elevada relacion S/C.

A causa de la desactivacion, los rendimientos de H> y CO> caen rapidamente a relaciones S/C
altas. Con una relacion S/C = 1,5 en cambio, los rendimientos varian muy lentamente a medida
que se desactiva el catalizador, de forma casi lineal, en el periodo de tiempo estudiado. El
rendimiento del CO aumenta a medida que se desactiva el catalizador para la reaccion de WGS
(que sufre una mas rapida desactivacion, como ya se ha indicado), pero a relaciones de
vapor/carbono de 3 y 6 llega hasta un maximo (que se alcanza a tiempo mas corto cuanto mayor
es la relacion S/C) y a continuacion comienza a disminuir, cuando la desactivacion afecta
también significativamente a la reaccion del reformado.
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Figura 3.6. Efecto de la relacion S/C sobre la estabilidad del catalizador CP33 en el OSR del
bio-oil. a) conversidn del bio-oil, b) rendimiento de Hy, ¢) rendimiento de CO3, d)
rendimiento de CO, e) rendimiento de CHg y f) rendimiento de hidrocarburos. 700
°C; O/C=0.5; W/F¢=0,15 catalizadorh/Jbio-oil.
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Los rendimientos de CH4 e hidrocarburos van en aumento a medida que se desactiva el
catalizador, a causa de la desactivacién de las reacciones de reformado donde éstos se
consumen.

En base a un mejor compromiso entre rendimiento inicial de Hz y estabilidad del catalizador, y
teniendo en cuenta también que la combustion parcial de la alimentacion es interesante desde
un punto de vista econémico debido a su carécter exotérmico (que ayuda a compensar el alto
requerimiento energético del proceso SR), una relacion O/C =0.3 parece ser la mas adecuada,
dado que para mayor relacion S/C el rendimiento inicial de H> disminuye muy notablemente,
mientras que la atenuacion de la desactivacion no es tan elevada.

3.3.3. Efecto de la relacién O/C

En estos ensayos se han estudiado los indices de reaccion en el OSR del catalizador de espinela
en diferentes relaciones O/C diferentes (entre 0 y 0.5). En estas reacciones se han mantenido
constantes la temperatura, relacion S/C y el tiempo espacial con los siguientes valores:

e Temperatura =700 °C
e S/C=3
®  Qcatalizador/Obio-oil = 0,15

Los rendimientos de productos a tiempo cero se muestran en la Figura 3.7, mientras que la
evolucion con el tiempo de la conversion y los rendimientos de productos se muestra en la
Figura 3.8. Tal y como se muestra en los resultados de la Figura 3.7, el aumento de la relacion
O/C disminuye el rendimiento del H.a tiempo 0. La presencia de oxigeno favorece la reaccion
de POX, por lo que, como se ha mencionado anteriormente, se produce una relacion H,/CO
mas baja que con el reformado con vapor. Ademas, a mayor presencia de oxigeno se favorece
una combustién completa de los oxigenados, asi como de otros productos carbonosos, lo que
aumenta la cantidad de CO. producido y reduce la cantidad de CO.
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Figura 3.7. Rendimientos iniciales de los productos de reaccion en el OSR del bio-oil con
catalizador CP33 para diferentes relaciones O/C. 700 °C, S/C = 3, W/F¢=0.15
OcatalizadorN/Qbio-oil-
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Figura 3.8. Efecto de la relacion O/C sobre la estabilidad del catalizador CP33 en el OSR del
bio-oil. a) conversidn del bio-oil, b) rendimiento del Hy, c) rendimiento del CO»,
d) rendimiento del CO, e) rendimiento del CHs y f) rendimiento de los
hidrocarburos. 700 °C, S/C = 3, W/F=0.15 catalizadorh/Qbio-oil
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La desactivacion del catalizador es considerablemente menor con relaciones O/C altas, como
se puede observar en la Figura 3.8, en la cual la conversion (grafica a) y los rendimientos de H»
y CO- (gréficos b y c, respectivamente) disminuye mas rapidamente para baja relacion O/C,
mientras que los rendimientos de productos minoritarios, CHas e hidrocarburos (gréaficos e y f)
aumentan mas rapidamente para baja relacion O/C. Como cabe esperar (y se mostrara en el
apartado siguiente), la alta concentracion de oxigeno a altas temperaturas promueve la
combustion del coque depositado, atenuando asi la desactivacion. De esta manera, con una
relacién O/C = 0,5 se consigue una conversion casi completa del bio-oil durante todo el ensayo.

El rendimiento del H> disminuye a medida que el catalizador se desactiva para las reacciones
de reformado y de WGS. Esta desactivacion de las reacciones de reformado y WGS origina
también un descenso del rendimiento de CO2, que es mas lento para mayor relacion O/C No
obstante, es destacable que para relacion O/C = 0.5 el rendimiento de CO> al cabo de 7 h de
reaccion mantiene un valor elevado (de 0.29), muy superior al correspondiente a las rutas
térmicas a esta temperatura (Tabla 3.2). Este resultado indica que para este tiempo de reaccion
el catalizador mantiene aun una elevada actividad para las reacciones de combustién, a pesar
de sufrir una desactivacién muy apreciable para las reacciones de reformado y WGS, lo que
justifica la elevada conversion del bio-oil al cabo de 7 h de reaccion para esta elevada relacion
O/C.

3.3.4. Efecto del tiempo espacial:

El efecto del tiempo espacial sobre el comportamiento cinético del catalizador CP33 en el OSR
del bio-oil se ha estudiado con ensayos a tres tiempos espaciales diferentes (0.075, 0.15 y 0.3).
En las tres reacciones se han mantenido constantes la temperatura, relacion S/Cy O/C con los
siguientes valores:

e Temperatura =700 °C
e S/IC=3
e 0O/C=05

En la Figura 3.9 se muestran los valores de los rendimientos de productos a tiempo cero,
incluyendo los valores obtenidos mediante rutas térmicas (sin catalizador), mientras que en la
Figura 3.10 se muestra la evolucion con el tiempo de la conversion y de los rendimientos de
productos.

El aumento del tiempo espacial entre 0- 0.075 Jeatalizadorh/gbio-oit SUPONE UN Muy rapido aumento
de los rendimientos de Hz y de CO., asi como disminucion del de CO, mientras que para un
tiempo espacial superior a 0.075 Qcatatizadorh/Gbio-oil, 10S rendimientos varian muy poco. Este
resultado pone de manifiesto la gran actividad del catalizador de espinela NiAl.O4 para el OSR
de bio-oil, siendo muy activo para las reacciones de reformado y de WGS, de modo que ya
desde bajo tiempo espacial se obtienen valores de rendimientos que se acercan a los del
equilibrio termodindmico. También se puede apreciar una pequefia cantidad de CH4 a tiempo
espaciales altos, mientras que los hidrocarburos desaparecen por completo a alto tiempo
espacial. Este resultado indica que el catalizador es también muy activo para el reformado del
CHa y de los hidrocarburos (especialmente de éstos), formados por descomposicion/craqueo de
los oxigenados mediante rutas térmicas.
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Figura 3.9. Rendimientos iniciales de los productos de reaccion en el OSR del bio-oil con
catalizador CP33 para diferentes tiempos espaciales. 700 °C, S/C = 3, O/C=0.5.-

Los resultados de la Figura 3.10 ponen de manifiesto que al aumentar el tiempo espacial se
produce una notable atenuacion de la desactivacidon del catalizador. A tiempos espaciales
medios y altos no hay una desactivacion apreciable al inicio de la reaccion y la conversién del
bio-oil es practicamente completa durante gran parte de la reaccion.

A tiempo espacial bajo (0,075 Jeatalizadorh/Qpio-oi) 1a desactivacion comienza a notarse desde el
inicio de la reaccion, como puede verse en la Figura 3.10a, se observa una notable disminucion
de conversion a lo largo de las 4 h de reaccion. Se puede apreciar igualmente desde el inicio,
una disminucion de los rendimientos de H2y CO2 (Figuras 3.10b y 3.10c, respectivamente) y
aumento de subproductos como CO, CH4 y HC (Figuras 3.10d-f, respectivamente), debido a la
de las reacciones de reformado y WGS mediante las cuales se forman H, y CO2 y se consumen
los subproductos.

Con el valor medio del tiempo espacial (0,15 gcatalizadorh/Qpbio-oit) 12 conversion del reactivo es
casi completa durante 5 h de reaccién. Los rendimientos se mantienen sin mucha variacion
hasta pasadas 3.5 h, tiempo a partir del cual los rendimientos de H2y CO2 caen de forma réapida
y aumentan los de CO, CHs y HC.

A valores altos de tiempo espacial (0,3 Qcatalizadorh/Qbio-0it)) la conversién de mantiene
practicamente completa durante toda la reaccién, donde no hay cambios destacables en los
rendimientos por desactivacién hasta pasadas 8 h, y posteriormente los rendimientos del Hoy
CO2 comienzan a caer y los del CO, CHas e hidrocarburos a subir, siendo la variacion con el
tiempo mas lenta que la observada para menores valores del tiempo espacial.

Desde un punto de vista industrial, convendréa trabajar con exceso de catalizador (en régimen
termodinamico) para minimizar la desactivacion del catalizador.
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Figura 3.10. Efecto del tiempo espacial sobre la estabilidad del catalizador CP33 en el OSR
del bio-oil. a) conversion del bio-oil, b) rendimiento del Hz, ¢) rendimiento del
COg, d) rendimiento del CO, e) rendimiento del CHs4 y f) rendimiento de los
hidrocarburos. 700 °C, S/C = 3, O/C=0.5.
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3.4. CARAZTERIZACION DE LOS CATALIZADORES DESACTIVADOS

Para explicar las diferentes velocidades de desactivacion observadas, se han analizado los
catalizadores desactivados mediante tres técnicas alternativas, que permiten identificar las
posibles causas de la desactivacion del catalizador:

i) Reduccién a temperatura programada (TPR) para determinar la posible oxidacion del Ni°,
que es la fase activa para esta reaccion.

ii) Difraccion de rayos X (XRD), para analizar las fases metalicas presentes, con objeto de
corroborar los resultados de TPR (en cuanto a la posible presencia de especies de Ni
oxidadas), asi como para determinar la posible desactivacion por sinterizacion del Ni°
(analizando el tamafio de particula mediante la ecuacion de Scherrer).

iii) Oxidacion a temperatura programada (TPO) para analizar la deposicion de coque, que suele
ser identificada como la principal causa de desactivacion de los catalizadores de reformado.

3.4.1. Reduccién a temperatura programada (TPR)

En la Figura 3.11 se muestra el perfil de la reduccion a temperatura programada del catalizador
desactivado en unas condiciones tomadas como ejemplo, comparado con la reduccion del
catalizador fresco. Como se observa, el perfil TPR del catalizador desactivado no muestra
ningun pico de reduccién. Este mismo resultado se ha obtenido para otros los catalizadores
desactivados con diferentes condiciones de reaccion (resultados no mostrados). Por ello, se
puede concluir que no hay oxidacion del Ni®en el reformado oxidativo con vapor del bio-oil,
por lo que la oxidacion del metal no es una causa de desactivacion para el catalizador CP33.
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Figura 3.11. Comparacion de los perfiles TPR del catalizador CP33 fresco y desactivado.
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3.4.2. Difraccion de rayos X (XRD)

En el difractograma XRD de la Figura 3.12, correspondiente a un catalizador desactivado en
unas condiciones tomadas como ejemplo, tampoco ve observan picos de NiO y este mismo
resultado se ha obtenido para todos los catalizadores desactivados que se han analizado, por lo
que se corrobora la conclusion de que no hay oxidacion del Ni°.
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Figura 3.12. Difractograma de rayos X del catalizador CP33 desactivado.

A partir del pico en 206=52° de los difractogramas de rayos X, se ha calculado con la ecuacion
de Scherrer el tamafio de particula del Ni° en los catalizadores utilizados en las diferentes
condiciones de operacion, para analizar el efecto de estas condiciones sobre la desactivacién
por sinterizacion. En la Tabla 3.3 se muestran los resultados calculados para los catalizadores
desactivados a diferentes temperaturas.

Tabla 3.3. Tamafio de particula del Ni° en el catalizador fresco reducido y en los catalizadores
desactivados a diferentes temperaturas, para S/C=6 y O/C=0.5.

Temperatura (°C) 600 700 750
tiempo (h) 4.50 6.15 6.25
Tamario de Ni° (nm) 13,1 15,4 17.2

Se observa que para las tres temperaturas se produce un ligero aumento del tamafio medio del
cristal de Ni° respecto del catalizador fresco y reducido (11.7 nm), que indica una ligera
sinterizacion. El aumento de la temperatura provoca una mayor sinterizacion del Ni°, que puede
afectar a los rendimientos de productos y conversion del bio-oil y causar una ligera
desactivacion del catalizador. La diferencia entre 600 °C y 700 °C no es muy significativa, si se
tiene en cuenta la diferente duracion de ambos ensayos, siendo sensiblemente inferior el de 600
°C, mientras que entre 700 y 750 °C si hay un aumento mas apreciable del tamafio de particula
metalica, dado que en este caso la duracion de ambos ensayos fue practicamente la misma. La
sinterizacion del Ni también ha sido observada anteriormente por Ochoa y cols., (2017) en el
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SR de bio-oil sobre un catalizador de Ni/La20z-aAl203 (preparado por impregnacion del
soporte con el Ni), de modo que con el aumento de la temperatura de reformado en el intervalo
550-700 °C se producia un aumento del tamafio de particula metélica a casi el doble. En otro
trabajo, Remiro y cols., (2017) han concluido que la sinterizacion que sufre este catalizador
suportado de Ni/La203-aAl203 a 700 °C debia ser una causa importante de su desactivacion en
reformado de bio-oil, dado que se observd un nivel de desactivacion muy similar tanto de
condiciones de SR (en las que habia una importante deposicion de coque) que en condiciones
de OSR (para las cuales la deposicion de coque estaba muy atenuada).

Sin embargo, el hecho de que el catalizador CP33 (preparado a partir de estructura tipo espinela
de NiAl.O4) se desactive mas rapido a menor temperatura (Figura 3.4), para la cual la
sinterizacion es menor (Tabla 3.3) pone de manifiesto que la sinterizacion del Ni°, aunque afecte
a la desactivacion, no debe ser la causa principal de desactivacion para el catalizador CP33,
siendo la principal causa de su desactivacion la deposicion de coque en el catalizador (como se
analiza en el siguiente apartado).

Los valores de tamafio promedio de particula de Ni° de los catalizadores desactivados para las
diferentes relaciones S/C (obtenidos a partir de los difractogramas XRD) se muestran en la
Tabla 3.4. Como se observa en esta tabla, aumenta ligeramente el tamafio de particula de Ni° al
aumentar la relacion S/C. Esto concuerda con la mas rapida desactivacion observada para los
valores de S/C altos, si bien, como se ha comentado, la sinterizacion no es causa predominante
de la desactivacion para este catalizador. Un ligero aumento del tamafio de particula metalica
al aumentar la relacion S/C también se ha observado en el SR de bio-oil sobre catalizador de
Ni/La203-aAl203 (Ochoa y cols., 2017),

Tabla 3.4. Tamafio promedio de particula del Ni®para el catalizador desactivado con diferentes
relaciones S/C, a 700 °C, O/C=0.5 y W/F¢=0,15 Qcatalizadorh/Qbio-oil.

Relacion S/C 1,5 3 6
tiempo (h) 6.24 7.02 6.15
Tamario de Ni° (nm) 13,3 14,3 15,4

En la Tabla 3.5 se muestra el tamafio de particula del Ni° para el catalizador desactivado con
las diferentes relaciones O/C. Se observa un ligero crecimiento del tamafio del Ni° a medida
que aumenta la relacion O/C en el intervalo 0 — 0.3, mientras que para mayor O/C no se observa
un posterior aumento del tamafio del Ni°. Al igual que con la temperatura, este resultado no es
coherente en principio con la desactivacion observada en la Figura 3.8, donde se ha observado
que al aumenta la relacion O/C la desactivacion del catalizador era menor. Todo apunta, de
nuevo, a que la principal causa de la desactivacion proviene de la deposicion de coque y no de
la sinterizacidn del Ni para este catalizador CP33.

En la Tabla 3.6 se muestran los resultados del tamafio de Ni° para catalizadores desactivados
en ensayos con diferentes tiempos espaciales, para el resto de condiciones de operacion iguales.
Como se observa, el tamafio de particula aumento al aumentar el tiempo espacial. Esto se debe
a que el tiempo de reaccion para cada ensayo no ha sido el mismo. Los tiempos de reaccion
han sido programados hasta observar la desactivacion casi completa del catalizador para la
formacion de H». De esta manera, a tiempos espaciales mayores, el ensayo ha sido mas largo,
por lo que el catalizador ha estado expuesto a las diferentes condiciones de operacidon por mas
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tiempo, lo que ha promovido la mayor sinterizacion. Es destacable que el tamafio de particula
aumenta apreciablemente hasta un tiempo de reaccion de 7 h, y a tiempo de reaccién superior
el aumento de tamafio de cristal de NiO es muy poco apreciable. Este resultado pone de
manifiesto que la sinterizacion que sufre el Ni no es un proceso lineal con el tiempo, sino que
tiene lugar preferentemente al inicio de la reaccion.

Tabla 3.5. Tamafio de particula del Ni® para el catalizador desactivado con diferentes
relaciones O/C, a 700 °C, S/C=3 y W/F=0,15 Qcatalizadorh/Qbio-oil.

Relacién O/C 0 0,15 0,3 0,5
tiempo (h) 7.19 6.07 6.67 7.02
Tamafio de Ni° (nm) 11,9 13,1 14,2 14,3

Tabla 3.6. Tamafio de particula del Ni® para el catalizador desactivado con diferentes tiempos
espaciales, a 700 °C, S/C=3y O/C=0.5

W/Fo (gcatalizadorh/gbio-oil) 0,075 0,15 0,3
tiempo (h) 4.10 7.02 13.69
Tamario de Ni° (nm) 13,2 14,3 14,7

De todos los resultados de los estudios XRD de catalizadores desactivados en diferentes
condiciones, se puede concluir que el aumento de temperatura, especialmente por encima de
700 °C, asi como el aumento de la relacion S/C (en todo el intervalo 1,5 — 3) y el aumento de la
reaccion O/C (en el intervalo 0 — 0.3) contribuyen a un ligero aumento del tamafio de particula
del catalizador, y este aumento del tamafio de particula tiene lugar preferentemente a tiempos
de reaccidn relativamente cortos (por debajo de 6 h), y para tiempos superiores no parece haber
un aumento significativo del tamafio de particula. Por tanto, durante el proceso OSR del bio-oil
con el catalizador CP33 tiene lugar una pequefia sinterizaicion del Ni, pero esa sinterizacion no
parece ser la causa principal de la desactivacién de este catalizador.

3.4.3. Oxidacion a temperatura programada (TPO) para cuantificar el coque

Los resultados de los analisis de oxidacion a temperatura programada (perfiles TPO) de los
catalizadores desactivados para diferentes temperaturas, relaciones S/C, relaciones O/C vy
tiempos espaciales se muestran en las Figuras 3.13, 3.14, 3.15 y 3.16, respectivamente. Estas
figuras muestras los perfiles de variacion de masa con el tiempo (referidas a la masa de
catalizador) en funcién de la temperatura de combustion.

La complejidad del coque depositado en este proceso con este catalizador, con varios picos de
combustion, tiene tendencias dificiles de explicar por los diversos factores que afectan a la
deposicion de coque, como son: i) las condiciones de operacion, ii) la composicion del medio
de reaccion (dependiente a su vez de las condiciones de operacion), iii) el hecho de que la
deposicion de coque evoluciona continuamente a lo largo del proceso, y solo tenemos la "vision
final" (tras parar la reaccion) y que para poder explicar mejor el efecto de las condiciones de
operacion sobre la deposicion de coque seria necesario conocer la "dinamica” de la formacion
del coque, es decir, su evolucion a lo largo del tiempo de reaccion.
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En las Figuras 3.13, 3.14, 3.15 y 3.16 se muestran dos picos de combustion; el primero se
muestra en el intervalo de temperatura de 300 a 500 °C y pertenece a un coque encapsulante de
estructura amorfa (a causa de su proximidad a la fase metalica, el caracter desactivante de este
tipo de coque es mayor). Su proximidad a la fase activa metalica favorece la combustion a
temperaturas mas bajas (Remiro y cols, 2013, 2017). El segundo pico (intervalo de temperatura
de 500 a 650 °C) pertenece a un coque de naturaleza més fibrilar, depositado sobre el soporte
del catalizador (su combustion no es favorecida por el contacto directo con la fase metalica) y
contiene, en mayor medida, hidrocarburos poliaromaticos condensados formados por la
descomposicion de CH4e hidrocarburos.
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Figura 3.13. Perfiles TPO para el catalizador CP33 en el OSR del bio-oil desactivado a
diferentes temperaturas. Condiciones de reaccion: S/C=6; O/C=0.5; W/F¢=0.15
Ocatalizador/Qbio-oil.
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Figura 3.14. Perfiles TPO para el catalizador CP33 en el OSR del bio-oil desactivado con
diferentes relaciones S/C, para 700 °C, O/C=0.5 y W/Fo=0.15 catalizadorh/Qpio-oil.



39

180
160 | RelacionO0/C A,
L eeeeeenes 0,5 -
140 — — 03 I
120 0,15 'y
g o --- O0(SR ro
Soo t (SR - !
i I \
=80 .
2
Q60 [
32
40
20
0 1
0 200 400 600 800

Temperatura, °C

Figura 3.15. Perfiles TPO para el catalizador CP33 en el OSR del bio-oil desactivado con
diferentes relaciones O/C, para 700 °C, S/C=3 y W/F¢=0.15 Qcatalizadorh/Qpio-oil.
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Figura 3.16. Perfiles TPO para el catalizador CP33 en el OSR del bio-oil desactivado con
diferentes tiempos espaciales, para 700 °C, S/C=3 y O/C=0.5.

El contenido total de coque (C.) depositado sobre el catalizador en las diferentes condiciones
de operacion se ha obtenido por integracion del area bajo los perfiles de TPO mostrados en las
Figuras 3.13-3.16, y se recogen en las Tablas 3.7-3.10, respectivamente. En estas tablas se
incluyen también los valores de la velocidad promedio de formacion de cogue (rcc), expresado
en  MQcoke/(JeatalizadormMin), calculado dividiendo el contenido de coque (expresado en
MQcoke/Jeatalizador) €Ntre el tiempo de reaccion total de cada ensayo. Este dato de la velocidad de
formacion de coque es importante para una mejor interpretacion de los resultados de deposicion
de coque, puesto que como se ha dicho, la formacion de coque es un proceso que depende del
tiempo de reaccion, y la duracién de los experimentos cinéticos ha sido diferente.



temperaturas, para S/C=6, O/C=0.5 y W/Fo=0,15 Qcatalizadorh/Qbio-oil.

Tabla 3.7. Contenido (Cc) y velocidad promedio de deposicidon de coque (rcc) a diferentes

Temperatura (°C) 600 700 750

Cc (% peso) 9,75 10,80 4,20
Velocidad de dep05|C|on_ 0.361 0.203 0112
de coque (mgcoke/(g cat-min))

relaciones S/C, a 700 °C, O/C=0.5 y W/F¢=0,15 Qcatalizadorh/Qbio-oil.

Tabla 3.8. Contenido (Cc) y velocidad promedio de deposicion de coque (rcc) para diferentes

Relacion molar S/C 1,5 3 6
Cc (% peso) 5,03 10,55 10,8
Velocidad de deposicion 0.134 0.252 0.293
de coque (mgcoke/(g cat:min)) ’ ’ '

Tabla 3.9. Contenido (Cc) y velocidad promedio de deposicion de coque (rcc) para diferentes
relaciones O/C, a 700 °C, S/C=3 y W/Fo= 0.15 catatizadorn/Qbio-oil

Relacién molar O/C 0 0.15 0.3 0.5
Cc (% peso) 16.7 7.85 7.57 10.55
Velocidad de deposml_on de 0.387 0.216 0.189 0.950
coque (Mmgcoke/ (g cat:min))

Tabla 3.10. Contenido (Cc) y velocidad promedio de deposicidn de coque (rcc) para diferentes
tiempos espaciales, a 700 °C, S/C=3 y O/C=0.5:

WI/FO0 (gcatalizador/gbio-oit) 0,075 0,15 0,3
Cc (% peso) 8,24 10,55 3,5
Velocidad de deposici_on de 0,335 0.25 0,043
coque (Mgcoke/(g cat-min))

En la Figura 3.13 se muestra un desplazamiento hacia mayor temperatura de combustion del
segundo pico de combustion del coque al aumentar la temperatura de reformado, que indica
que la temperatura de reformado tiene un gran efecto sobre la naturaleza del coque depositado
y/o su ubicacion en el catalizador. Este efecto solo se observa para diferentes temperaturas y no
al cambiar otras variables de operacion.

A vista de los resultados, en la Tabla 3.7 se observa como a mayor temperatura se atenua la
velocidad promedio de deposicion de coque sobre el catalizador, que en general puede
explicarse porque a medida que aumenta la temperatura se favorece la combustion de los
precursores del coque y del propio coque que se ha ido formando (dada la presencia de Oz en
el medio). Sin embargo, el efecto de la temperatura sobre cada uno de los picos de combustion
de coque (de baja o de alta temperatura) es diferente. El contenido de coque mostrado en el
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segundo pico disminuye al aumentar la temperatura (cambio muy notable de 600 a 700 °C, y
poco importante entre 700-750 °C), lo que se debe a que la combustién o gasificacion del coque
se favorece a temperaturas altas. Sin embargo, el contenido de coque que quema a baja
temperatura pasa por un maximo a 700 °C, que puede explicarse por dos efectos contrapuestos
que tiene la temperatura sobre este tipo de coque: por un lado, al aumentar la temperatura se
promueve la degradacion de los compuestos oxigenados, que repolimerizan y quedan
depositados sobre el catalizador originando este coque; por otro lado, a mayor temperatura
favorece la gasificacion/combustion del coque y ademés aumenta la conversion del bio-oil
(Figura 3.4), lo que disminuye la cantidad de compuestos oxigenados en el medio, principales
responsables de la formacién de este tipo de coque en el reformado de bio-oil (Aramburu,
2016). Teniendo esto en cuenta, el mayor contenido de este tipo de coque a 700 °C parece
indicar que el aumento de temperatura de 600 a 700 °C favorece mas la degradacion de los
oxigenados precursores del coque que la combustion o gasificacion de este coque.

La Tabla 3.8 muestra como aumenta la velocidad promedio de deposicion de coque a medida
gue aumenta la relacion S/C, al contrario que se ha observado en otros trabajos sobre reformado
con vapor de bio-oil (Aramburu, 2016), o en general en el reformado de otras alimentaciones
(Vicente, 2012; Remiro y cols., 2013; Montero, 2015), donde el efecto ha sido justamente el
opuesto, es decir, el aumento de la relacion S/C contribuye a atenuar la deposicion de coque,
aunque esta atenuacion es mucho menor en el reformado del bio-oil que en el reformado de
compuestos oxigenados puros (Aramburu, 2016). Al igual que en el caso, de la temperatura, el
efecto de la relacion S/C es diferente sobre los dos tipos de coque. Por un lado, el aumento de
la relacién S/C disminuye la cantidad de coque que quema a elevada temperatura de
combustion, al igual que se ha observado en otros estudios sobre el reformado con vapor del
bio-oil (Aramburu, 2016). Por otro lado, el coque que se quema a menor temperatura aumenta
mucho con la relacién S/C, efecto que también ha sido observado en el SR de bio-oil con
catalizador de Ni/La203-aAl203, aunque en mucho menor proporcién que la observada en este
trabajo (Aramburu, 2016; Ochoa y col., 2017). Este gran aumento del coque que quema a baja
temperatura explica la rapida desactivacion a relaciones S/C altas observada en la Figura 3.6.
Esto se debe a que la relacién S/C tiene una gran relevancia en la composicion del bio-oil de
salida de la etapa térmica previa al reactor de reformado. Como se ha observado en un apartado
anterior (apartado 3.2), con valores de S/C bajos se deposita una mayor cantidad de lignina
pirolitica en la etapa térmica, y se produce un bio-oil tratado con un mayor contenido de
compuestos de tipo aldehido y de naturaleza fendlica, que son los responsables de una mayor
deposicion de coque sobre el catalizador de reformado en la segunda etapa del equipo de
reaccion (Gayubo y cols., 2005).

En cuanto al efecto del O/C sobre la deposicion de coque, en la Figura 3.15 se observa como
disminuye el pico de combustion a alta temperatura, a medida que aumenta el O/C. Es un
resultado esperado y que explica la atenuacién de la desactivacion para valores altos de O/C.
Por el contrario, el resultado de coque que quema a baja temperatura (coque encapsulante de
caracter mas desactivante) aumenta a medida que sube el valor de O/C, lo que es un resultado
inesperado y anomalo, puesto que no explica la atenuacion de la desactivacion a valores de O/C
altos. Este resultado puede deberse a un error de analisis (concretamente, por causa de una
averiaen el espectrometro de masas en linea con la termobalanza, que es con lo que se cuantifica
el coque que quema a baja temperatura, que esta pendiente de ser solucionada), por lo que estos
ensayos TPO deben repetirse, pero por limitacion de fechas ha sido imposible repetir estos
ensayos a tiempo de poder incluirlos en este trabajo, para poder verificar los resultados.

En la Figura 3.16 se observa como el aumento del tiempo espacial atenta en gran medida ambos
picos de combustion de coque. A mayor tiempo espacial se observa una atenuacién de la
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deposicion de coque sobre el catalizador (Tabla 3.10). A tiempos espaciales altos el catalizador
permanece activo durante mas tiempo hasta su desactivacion y su conversion permanece
elevada. De esta forma permanecen menos compuestos oxigenados en el ambiente (principales
precursores del coque) y la deposicién de coque es menor. A tiempos espaciales bajos la
conversion comienza a caer desde el comienzo (Figura 3.10) lo que provoca una mayor
deposicién de coque por la presencia de los compuestos oxigenados que no han reaccionado.
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4. RESUMEN

En este trabajo se han estudiado las condiciones de operacidn optimas del reformado oxidativo
con vapor del bio-oil crudo, utilizando un catalizador de aluminato de niquel (NiAl2O4),
teniendo en cuenta, tanto el rendimiento a tiempo cero de los productos principales, como la
velocidad de desactivacion del catalizador.

Con objeto de conocer las diferentes propiedades el catalizador fresco, se ha caracterizado
mediante las siguientes técnicas analiticas: adsorcion-desorcion de N2 (propiedades fisicas),
XRD (propiedades estructurales) y TPR (reducibilidad).

El proceso se ha llevado a cabo en un equipo de reaccion con dos etapas en serie; la primera,
una etapa térmica a 500 °C para provocar la deposicion controlada de lignina pirolitica, y la
segunda, un reactor de lecho fluidizado. El equipo dispone de un micro-GC para anélisis de
gases.

Se ha estudiado el efecto de la etapa térmica con diferentes relaciones S/C (1.5, 3 y 6) para
conocer la composicion del bio-oil a la entrada del reactor. Estos estudios se han realizado en
ausencia de catalizador.

Posteriormente se han comparado los rendimientos de los productos principales (Hz2, CO, CO,
CHas y HC) y la conversion del bio-oil obtenidos con el catalizador a diferentes temperaturas
(600 °C, 700 °C y 750 °C), relacion S/C (1.5, 3y 6), relacion O/C (0, 0.15, 0.3 y 0.5) y tiempo
espacial (0.075, 0.15 y 0.3) hasta su desactivacion. Ademas, se han estudiado las rutas térmicas
(en ausencia de catalizador) con un valor de O/C = 0,5 a diferentes temperaturas (600, 700 y
750°C) y relaciones S/C (1,5 y 3) para conocer los rendimientos y conversion del bio-oil cuando
el catalizador estd completamente desactivado.

Por altimo, con el proposito de estudiar las causas de desactivacion, se han caracterizado los
catalizadores desactivados mediante analisis XRD (para conocer el nivel de sinterizacion), TPO
(para conocer la cantidad y la naturaleza del coque depositado) y TPR (para determinar la
posible la oxidacién de las especies de Ni).
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CONCLUSIONES

Una vez estudiada el comportamiento cinético (actividad y estabilidad) del catalizador de
espinela NiAl.O4 en el OSR del bio-oil crudo, con diferentes condiciones de reaccion, asi como
las rutas térmicas de conversion del bio-oil, se extraen las siguientes conclusiones:

El analisis de la etapa térmica, previa al reactor de reformado, evidencia que el aumento de
larelacion S/C disminuye la cantidad de lignina pirolitica depositada en esta etapa y ademas,
provoca un cambio en la composicion del bio-oil que se alimenta al reactor, de modo que
contiene mas compuestos precursores de formar coque, lo que tendra un posterior efecto
sobre la desactivacion del catalizador.

En ausencia de catalizador (rutas térmicas) hay una elevada conversion del bio-oil en
condiciones de OSR (entre 0,6 y 0,81), siendo los principales CO y CO2 y en menor medida
CHjs e hidrocarburos ligeros, lo que indica que la las principales rutas de conversion del bio-
oil en ausencia de catalizador, son las de descomposicion de los oxigenados mediante
decarbonilacion/decarboxilacion, y oxidacion principalmente incompleta a CO en vez de
completa a CO2, y son menos importantes las reacciones de descomposicion mediante
craqueo para dar metano e hidrocarburos.

Los ensayos de reformado con catalizador a diferentes temperaturas han mostrado que el
aumento de la temperatura entre 600 y 700 °C disminuye el rendimiento de H pero atentia
notablemente la velocidad de desactivacion, mientras que por encima de 700 °C la
atenuacion de la desactivacion es poco importante, porque se atenla la deposicion de coque
se promueve la sinterizacion del catalizador. De esta manera, se ha puede considerar 700 °C
como la temperatura éptima para este proceso, por el mejor comportamiento cinético y el
gasto energético que conlleva es mas asequible.

En cuanto a la relacion S/C, su aumento conlleva un incremento notable del rendimiento de
Ho>, pero provoca una mas rapida desactivacion del catalizador y, ademas, conlleva un mayor
gasto energético. Por ello, se ha considerado la relacion S/C = 3 como 6ptima para el proceso,
por un lado por su alto rendimiento de H> (sin una diferencia considerable comparada con el
rendimiento obtenido con S/C = 6) y por su aceptable resistencia frente a la desactivacion
del catalizador.

El aumento de la relacion O/C conlleva una considerable atenuacion de la desactivacion del
catalizador, pero el rendimiento del hidrégeno disminuye considerablemente. En base a un
mejor compromiso entre rendimiento inicial de H. y estabilidad del catalizador, y teniendo
en cuenta también que la combustidn parcial de la alimentacion es interesante desde un punto
de vista economico debido a su caracter exotérmico (que ayuda a compensar el alto
requerimiento energético del proceso SR), una relacion O/C =0.3 parece ser la mas adecuada.

Desde un punto de vista industrial, convendra trabajar con elevado tiempo espacial (exceso
de catalizador, y por tanto, en régimen termodinamico) para minimizar la desactivacion del
catalizador.

Ninguno de los andlisis de TPR ha mostrado algun pico perteneciente a NiO, por lo que se
ha descartado la oxidacion del Ni® como posible causa de desactivacion.

Mediante el analisis por XRD se ha observado un aumento del tamafio de cristal al aumentar
cualquiera de las variables de operacién (temperatura, relacion S/C y relacion O/C) que no
concuerda con la velocidad de desactivacion del catalizador observada en las diferentes
condiciones. De ahi se deduce que la sinterizacion no es la principal causa de la desactivacion
del catalizador.
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— El analisis TPO ha mostrado una disminucién de la velocidad de deposicion de coque al
aumentar la temperatura, el tiempos espaciales y al disminuir la relacion S/C. Esto concuerda
con el efecto de estas variables de operacion sobre la velocidad de desactivacion observada,
por lo que se deduce que la deposicion de coque es la principal causa de la desactivacion del
catalizador en este proceso.



6. NOMENCLATURA

Cc

lce

S/IC

Coque depositado sobre el catalizador, mgcoque/MQcatalizador
Diémetro de poro, nm

Caudal molar, mol/min

Relacién molar oxigeno/carbono

Caudal volumétrico, ml/min

Velocidad promedio de formacién de coque, mgcoke/ (Jcatalizador-Min)
Rendimiento

Relacién molar vapor/carbono

Superficie especifica, cm?/g

Temperatura, °C

Volumen de poro, cm®/g

Masa de catalizador, g

Conversién, %

Simbolos griegos

A

0
Acronimos
ATR

BET

DR

JCPDS

MS
POX
OSR

SR

Longitud de onda

Angulo de difraccion, radianes

Reformado autotérmico (Autothermal Reforming)
Brunauer, Emmett y Teller

Reformado seco (Dry Reforming)
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Comité mixto de estandares de difraccion de rayos X (Joint Comitte on Power

Diffraction Standards)

Espectrometro de masas (Mass Spectrometry)

Oxidacion parcial (Partial Oxidation)

Reformado oxidativo con vapor (Oxidative Steam Reforming)

Reformado con vapor (Steam Reforming)



TCD
TGA
TPO
TPR
WEO
WGS

XRD
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Detector de conductividad térmica (Thermal Conductivity detector)

Analisis termogravimétrico (Thermal Gravimetric Analysis)

Oxidacion a temperatura programada (Temperature Programmed Oxidation)
Reduccion a temperatura programada (Temperature Programmed Reduction)
World Energy Outlook

Reaccion de desplazamiento de agua (Water Gas Shift)

Difraccion de rayos X (X-ray Diffraction)
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