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RESUMEN

En este Trabajo de Fin de Grado se ha estudiado la cinética de la reaccion de metanacion de
CO; en reactores metalicos estructurados (micro-monolitos), utilizando un catalizador de Ni-
Ce soportado en carbon derivado de celulosa (CDC). Los micro-monolitos metalicos de
Fecralloy® se han construido en el Instituto de Ciencia de Materiales de Sevilla (ICMS-CSIC),
en el marco de un proyecto coordinado de investigacion financiado por el Ministerio de Ciencia

e Innovacion (PID2020-113809RB-C31).

La hidrogenacion de dioxido de carbono a metano es una reaccidon reversible fuertemente
exotérmica, lo que implica que esta termodinamicamente limitada a altas temperaturas (T>450
°C), donde la conversion de CO; y la selectividad a CHas, en el equilibrio disminuyen
fuertemente, y cinéticamente limitada a temperaturas inferiores a 275-300 °C, ya que la
velocidad de reaccion habitualmente es muy baja en estas condiciones debido a que la

reduccion de CO; a CHg implica la trasferencia de 8 electrones.

Los micro-monolitos de Fecralloy® se han impregnado mediante la técnica de “washcoating”
con un catalizador de Ni-Ce/CDC que previamente habia mostrado ser activo, selectivo y
estable a temperaturas por debajo de 300 °C. El uso de reactores cataliticos estructurados en
esta reaccion tiene la ventaja de disminuir la pérdida de carga a lo largo del mismo, lo que
posibilita el uso de elevados caudales de alimentacion. Por otra parte, la elevada conductividad
térmica del acero facilita la transmision del calor liberado en la reaccion, lo que permite
alcanzar y controlar una operacion en modo isotermo, evitando la formacion de puntos

calientes que desplazarian el equilibrio de reaccion hacia bajas conversiones y selectividades.

Por otra parte, la optimizacion previa de la carga de catalizador sobre el sustrato metélico de
Fecralloy® ha permitido desarrollar un reactor en el que las limitaciones difusionales internas,
a bajas temperaturas de reaccion (T<300 °C) son practicamente despreciables, maximizando la

eficacia global del catalizador depositado.

En el desarrollo del estudio cinético se ha estudiado el efecto de la temperatura de reaccion, la
composicion de la alimentacion (relacion H»/CO;), y velocidad espacial (caudal de
alimentacion, medida en umol CO»/g.cat.s). Los resultados experimentales, se han expresado
en términos de conversion de CO», selectividad a metano y productividad del reactor (Space-

Time-Yield, STY) medida en u mol CHa/g.cat.s.



El modelo cinético desarrollado esta basado en el mecanismo de la reaccion propuesto por
(Onrubia-Calvo et al., 2022), en la Tabla 4. Este mecanismo considera la presencia de dos tipos
de centros activos, los metalicos que estdn constituidos por las nanoparticulas (NPs) de Ni
reducido (Ni%) y que son responsables de la adsorcion, disociacion del hidrégeno molecular y
de la migracion (spillover) de los a&tomos de hidrogeno hacia la interfase Ni-CeO, donde se

produce la reaccion con el COa.

El segundo tipo de centros activos, son de tipo red-ox y estan localizados en la superficie de la
ceria parcialmente reducida. Estos centros son responsables de la adsorcion y activacion del

CO; para su posterior reaccion con el hidrogeno.

Segun este mecanismo, la etapa controlante de la reaccion (7ds) es la etapa 3, que es la insercion
de un atomo de hidrégeno en el diéxido de carbono adsorbido en la ceria para formar la especie

formiato: COx* + H* - HCOOMN *.

A partir de las suposiciones realizadas en este mecanismo se obtiene la siguiente la ecuacion

cinética:
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La integracion de ésta ecuacion en el modelo del reactor permite calcular la conversion de CO2
y productividad a CH4 a la salida del monolito. El calculo de los parametros cinéticos se ha
realizado mediante regresion no lineal multivariable, maximizando la funcion de Criterio de
Seleccion de Modelos de conversion de didxido de carbono a diferentes velocidades espaciales

(umol COo/gcat.s.).

En Tabla 5 se observa que la restriccion difusional interna (médulo de Thiele) es despreciable.

Sin embargo, la difusion externa estd afectada por la temperatura de reaccion.

Por otra parte, las principales especies adsorbidas son el COz y los intermediarios superficiales
englobados en la constante Kon. La adsorcion de H>O es despreciable probablemente debido
al fuerte caracter hidrofébico del carbon soporte (CDC), lo cual supone una ventaja al desplazar

la reaccion hacia la formacion de los productos.



La energia de activacion aparente es similar a los valores previamente obtenidos para este tipo
de catalizadores. El calor de adsorcion de las especies intermedias, (AHon) es el mas relevante,
siendo despreciables el resto de calores de adsorcion, lo cual indica que esta especie podria

considerarse como la mas abundante (“MARI” o “MASI”) en la superficie de la ceria.
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1- Introduccion
Se ha estimado que durante los 6000 afios previos a la Revolucion Industrial, el dioxido de
carbono en la atmosfera ha sido practicamente constante, con un valor aproximado de 280 ppm.
(NOAA, 2022). Durante esos afios, mediante la interaccion entre los seres vivos, océanos, tierra
y atmosfera se ha mantenido estable el “ciclo del carbono”. Este ciclo comenzé a alterarse
cuando por la accidn de los seres humanos aument6 drasticamente la concentracion de dicho
gas en la naturaleza, superando la capacidad de los disipadores naturales, y convirtiéndose en
los responsables de que en la actualidad la presencia de este gas en la Tierra sea alarmantemente
alto. (Mardani et al., 2019)
Hoy en dia la concentracion de dioxido de carbono es de 400 ppm aproximadamente, valor que
no se habia alcanzado desde hace mas de 4 millones de afios atras. (NOAA, 2022)
Las emisiones de CO; a gran escala, ponen en amenaza al planeta por ser un gas de efecto
invernadero y contribuir con el calentamiento global.
Naturalmente habia un equilibrio entre la energia solar absorbida y la radiacion infrarroja que
salia del planeta. El dafio ecologico que producen los denominados gases de efecto invernadero
radica en su propiedad de absorber parte de la energia que anteriormente desprendia la Tierra,
aumentando la energia retenida y provocando asi un aumento en la temperatura del planeta
(Jain, 1993). Por ello se esta trabajando en nuevas tecnologias para lograr la reduccion, captura
y utilizacion del dioxido de carbono emitido.
Ademas del cambio climatico, se ha afiadido la problematica energética y econdmica generada
con la guerra Rusia-Ucrania, lo que ha provocado la necesidad de hacer un gran esfuerzo para
reemplazar las fuentes de energia convencionales (como el petroleo) por energias renovables
tales como la energia edlica o solar. En este contexto de desarrollo de procesos para la captura,
eliminacion y/o almacenamiento quimico de CO2, en este Trabajo de Fin de Grado se ha
estudiado la reaccion de Sabatier, también conocida como reaccion de Metanacion:
CO, +4H, < CH, + 2H,0 AH,9gx = —164,6 k] /mol Reaccion 1
En esta reaccion, ademas del didxido de carbono, el otro reactivo utilizado es el hidrégeno, que
se propone que sea obtenido utilizando energias renovables. Esto se da mediante las tecnologias
conocidas en la actualidad como Power to Gas, las cuales consisten en almacenar energia en
forma indirecta.
El reactivo hidrégeno se obtendria a partir de energia solar y agua. El H» tiene una elevada
densidad energética y representa un gran interés en la actualidad por la comunidad cientifica,

pero se han encontrado dificultades para almacenarlo y transportarlo, con ello, una opcién seria



transformarlo en algin combustible mas facil de transportar por los medios que se tienen hoy
en dia tales como gasoductos, como el metano (Tarifa et al., 2021).

Por otra parte, en relacion a las energias renovables, se ha observado que no son fuentes de
energia regulares sino mas bien intermitentes, fluctuantes, y también traen con si el desafio de
la creacion de un sistema de almacenamiento debido a la discordancia entre la intermitencia de
estas energias con el consumo energético necesario para procesos industriales y para el
consumo del ser humano en si. (Schaaf et al., 2014). Una solucion para dicha problematica
podria ser la transformacion energias renovables en otras formas de energia tales como la
energia quimica, mitigando esta impredecibilidad de las energias renovables mediante la
obtencion de combustibles, tales como el metano.

Por ello, la reaccion de metanacion seria una respuesta a estas problematicas actuales.

Los estudios iniciales sobre esta reaccion supusieron que en 1912 le otorgaran un Premio Nobel
en Quimica a Paul Sabatier. Aborda tanto la reduccion de emisiones de didxido de carbono en
instalaciones existentes, como el uso a gran escala de energias renovables (Vogt et al., 2019).
Para lograr una elevada conversion de CO: y una elevada selectividad a CH4 es muy necesario
controlar las condiciones en las que se lleva a cabo esta reaccion, siendo fundamental controlar
la presion y temperatura. Por tratarse de una reaccion exotérmica y reversible, se debera trabajar
a bajas temperaturas para que esta reaccion se vea favorecida termodindmicamente, con lo cual
se debera encontrar un catalizador suficientemente activo para la formacion de metano en estas
condiciones, ya que a bajas temperaturas no estd favorecida a la cinética de reaccion.

Por esta misma exotermicidad de la reaccidon podrian formarse puntos calientes, o “hot spots”,
en el reactor. Al estar trabajando en un reactor de lecho fijo, si hay baja transferencia de calor,
puede formarse de coque o la sinterizacion del catalizador, lo que llevaria a su desactivacion.
Por ello se busca un catalizador que sea estable a altas temperaturas, pero que también sea muy
activo a bajas temperaturas (Gao et al., 2015).

Una gran ventaja de los catalizadores estructurados sobre sustratos metalicos es su elevada
conductividad térmica, lo que permite resolver el problema de la formacion de puntos calientes,
manteniendo la isotermicidad de la operacion. Ademas, la baja pérdida de carga de este tipo de

dispositivos supone otra ventaja adicional respecto del tradicional reactor de lecho fijo.

2- Objetivos y alcance.

El objetivo de este Trabajo de Fin de Grado es el estudio de catalizadores de Ni-Ce soportados

en carbon derivado de celulosa (CDC) y estructurados sobre micro-monolitos metélicos de



FeCrAlloy® en la reaccion de metanacion de CO». La deposicion del catalizador sobre las

paredes del micro-monolito se realiza mediante la técnica de washcoating.

En estudios previos se ha encontrado que el catalizador de Ni-Ce/CDC es suficientemente
activo a bajas temperaturas (T<300°C). Por otra parte, la optimizacion de la carga de catalizador
(espesor de pared) ha permitido obtener un catalizador estructurado en el que las limitaciones

difusionales son despreciables, lo cual permite obtener datos cinéticos relevantes.

En este contexto, en este TFG se ha abordado el estudio cinético de la reaccion de metanacion
de CO> con un catalizador de Ni-Ce/CDC estructurado en micro-monolitos de FeCrAlloy®.

En el estudio se ha analizado la influencia de las principales variables de operacion, como son:
1) la temperatura de reaccion;
i1) la relacion H2/CO; (composicion de la alimentacion);
ii1) velocidad espacial (caudal de alimentacion);

Con objeto de establecer comparaciones validas entre distintos catalizadores y reactores, los
resultados de conversion y selectividad se han expresado y cuantificado en términos de

productividad (STY- Space Time Yield), medida en unidades de pmol CHa4/g.cat.s.

Para el andlisis de los resultados experimentales se han estudiado y comparado diferentes
modelos cinéticos basados en mecanismos plausibles de reaccion. El calculo de los parametros

cinéticos del modelo se ha realizado mediante regresion no-lineal multivariable.

La funcion objetivo para la optimizacion es el Criterio de Seleccion de Modelos (CSM) de los
resultados de conversion de CO2 a diferentes velocidades espaciales (SV) expresada en pumol

COy/g.cat.s. Esta funcion ha sido maximizada.

3- Caracteristicas del proceso.
3.1- Obtencion de reactivos.
Para la captura y almacenamiento de CO; se debe obtener una corriente concentrada de dicho
gas, que sea facilmente separado de otros gases, y susceptible a ser comprimido, transportado
y almacenado. Las principales fuentes de posible obtencion de dioxido de carbono son del
sector industrial, eléctrico y de grandes centrales de biomasa.
Como se ha mencionado anteriormente, esta reaccion es también una alternativa para el
almacenamiento de hidrogeno. Se obtendrda hidrogeno mediante electrdlisis, y utilizando

energias renovables para que dicha reaccion se lleve a cabo, de manera amigable para el medio

3



ambiente y econdmica, conocido como “hidrégeno verde”. Para la obtencion de dicho reactivo,
en los paneles solares, se absorberd energia que procede del sol, la cual funcionara de aporte
para que se produzca la electrélisis del agua, que, al ser una reaccién endotérmica, necesitara
un aporte energético para llevarse a cabo.

H,0 < H, + %02 AH,9gx = 285,83k] Reaccién 2
Como puede observarse en la Reaccion 1, por cada mol de dioxido de carbono consumido, se
necesitaran 4 moles de Hy, y al ser la luz solar una fuente energética impredecible y fluctuante,
pero que sera utilizada para que la hidrdlisis se lleve a cabo, hay que controlar el proceso ya
que a gran escala la produccion de metano puede variar considerablemente y generar
variaciones de temperatura en funcién del flujo de hidrogeno disponible.

Que la temperatura fluctie podria producir grandes dafios en los catalizadores con los cuales
se trabaje, y de esto mismo proviene la importancia de un andlisis del almacenamiento y
aprovechamiento energético del proceso, que se trata a continuacion. (Garcia-Moncada et al.,

2022).

3.2- Almacenamiento y aprovechamiento energético.
Para almacenar energia proveniente de fuentes renovables se buscara: alta capacidad de

almacenamiento combinada con grandes periodos de carga y descarga.
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Figura I- Capacidad de almacenamiento y ciclos de carga/descarga de diversos sistemas de
almacenamiento. (Schaaf et al., 2014).

Siendo CAES: almacenamiento de energia de aire comprimido, PHS: energia hidroeléctrica

de almacenamiento por bombeo y SNG: gas de sintesis.

Como puede observarse en la Figura 1, cumplen con estos requisitos los combustibles en

base al carbono como el gas natural sintético, NH; y H,.



Para convertir la energia renovable en metano, las dos grandes etapas que tendran lugar seran

la hidrdlisis y la metanacion. Por ello, hay que tomar en cuenta otros importantes aspectos

como por ejemplo la eficiencia energética del proceso.

power
supply
system

methanation
80 %
20 - 25 bar

renewable
energies
(wind, PV,...)

electrolysis
80 %
25-30 bar

gas-steam
power plant
60 %

compression
<80 bar

B electric energy

I losses k |
I chemical energy losses usable heat losses losses +
B usable heat usable heat

Figura 2- El diagrama de Sankey del proceso Power To Gas.(Schaaf et al., 2014)

Con esto puede verse que hay una primera etapa de obtencion de hidroégeno a partir de agua y
energia renovable para que la hidrolisis tenga lugar. Luego una segunda etapa de metanacion,
o hidrogenacion de CO».

El di6éxido de carbono también va a tener origenes renovables mediante su captura y
almacenamiento previo.

Inicialmente mediante el proceso de electrdlisis se tiene una pérdida del 20% de la energia la
cual se disipa en forma de calor en la placa solar. Una pérdida ain mayor es producida en el
proceso de metanacion, lo cual es motivo de investigacion en la actualidad. Si se quiere lograr
que este proceso sea eficiente, hay que trabajar en profundidad en la eficiencia de la

metanacion.

3.3- Reacciones y condiciones optimas de operacion.
En el sistema experimental se alimentan hidrégeno y di6xido de carbono, que son reactivos, y
nitrégeno, cuya funcion se desarrollard mas adelante. Ademas de la reaccion anteriormente
enunciada (Reaccion 1), otras reacciones se llevan a cabo. Dichas ecuaciones son conocidas
como Water Gas Shift, Hidrogenacion del CO y la reversa de Dry Reforming de metano,

respectivamente. Estas son las principales reacciones que se llevan a cabo.

CO +H,0 < C0O, +H, AH,9gx = 41 kJ /mol Reaccion 3
CO+3H, » CH,+ 2H,0 AH,9gx = —206 kJ /mol Reaccion 4
2C0+2H, - CH,+CO, AH,9gx = —247 kJ /mol Reaccion 5

Otras reacciones que puede darse estan relacionadas a la formacion de coque, lo cual da lugar

a la desactivacion del catalizador. Pueden ser:



CO, +2H, & C+ 2H,0 AHy9gx = —90,1 kJ /mol Reaccién 6
CO+H,; < C+H,0 AHy9gx = —131, 3 kJ /mol Reaccién 7
Al tener numerosas reacciones en convivencia, lo que se busca es una alta conversion de CO»
pero a la vez una alta selectividad a metano, siendo necesario optimizar condiciones del proceso
como temperatura, ratio H»/CO> de entrada al reactor y presion.

En la Figura 3 se representa la Energia Libre de Gibbs en funcion de la temperatura. Una
reaccion es espontanea si este valor de Energia Libre (representado por AG) es menor que 0

kJ/mol. Se puede observar que
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Figura 3- Diagrama temperatura vs Energia libre de Gibbs (Pham et al., 2022)
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Figura 4- Variacion de la conversion y selectividad con la temperatura, en el equilibrio.

En la Figura 4 se ha analizado la selectividad a metano (Scu4), conversion de CO2 (Xco2) y

rendimiento a metano (Ycus) en funcion de la temperatura. Puede observarse nuevamente que



los objetivos buscados se logran trabajando a bajas temperaturas, siendo Optimo trabajar a
temperaturas menores que 300°C.

La cinética de la reaccion se vera afectada por estar trabajando a bajas temperaturas, sumandose
la alta estabilidad del dioxido de carbono en estas condiciones y al impacto negativo en la
estabilidad del catalizador utilizado.

También al ser una reaccidon exotérmica y deber trabajar a bajas temperaturas, se tendra un alto
coste energético, lo que llevara elevados costes de operacion en un proceso industrial a gran
escala.

Por otra parte, como se ha mencionado anteriormente, en reactores de lecho fijo si la
transferencia de calor es baja, se produciran puntos calientes en el catalizador al acumularse el
calor en ciertas zonas, esto puede implicar una desactivacion del mismo, por producirse una

elevacion abrupta de la temperatura. Esto se evita si se trabaja con micro-monolitos.

3.4- Catalizadores utilizados para la metanacion.
En la reaccion de metanacion se van a ceder 8 electrones, ya que se va a necesitar reducir el
CO: (donde el carbono actua con carga +4) a CH4 (donde pasa a actuar con carga -4). Con ello
la energia de activacion necesaria serd elevada, para lo cual serd necesario utilizar un
catalizador que disminuya esta barrera. Se tiene el desafio de desarrollar catalizadores activos,
estables, selectivos y productivos a las temperaturas buscadas.
En este Trabajo de Fin de Grado se ha buscado cumplir con las caracteristicas buscadas de un
catalizador para este proceso, investigando con catalizadores de Ni-Ce sobre soporte de carbon
derivado de biomasa (CDC). Los micro-monolitos metalicos son el sustrato donde se deposita
un catalizador para construir un reactor catalitico con baja perdida de carga, baja restriccion
difusional y elevada conductividad térmica, lo que permite asegurar una operacion isotérmica.
Los catalizadores heterogéneos son materiales que, mediante el reordenamiento de enlaces
quimicos, se modifica la energia necesaria para que estos se rompan o reorganicen, y aumenten
la velocidad de la reaccion. Sin embargo, no alteran el equilibrio de una reaccion ni van a
afectar en la termodinamica de la misma (Kakaei et al., 2019).
Si bien hay otros catalizadores con base de Ru, o Fe que presentan mayor actividad, para esta
reaccion se trabaja mucho con niquel ya que tiene un precio comercial mucho menor y sus
disponibilidad geografica es mayor (Vannice, 1975). Los catalizadores con base de niquel
tienen como ventaja su elevada actividad, aporte de estabilidad térmica, bajo coste y elevada
abundancia. Esto lo convierte en candidato para procesos industriales a gran escala (Lv et al.,

2020). Como desventaja se sabe que favorecen la desactivacion por deposicion de coque, ya
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que catalizan la reaccion buscada (de Sabatier) pero también la de formacion de carbon.
Ademas, suele producirse sinterizacion, proceso que conlleva a un cambio en la estructura del
catalizador, lo cual reduce el tiempo de vida del catalizador, pero que se produzca también va
a depender de otros factores, tales como el soporte, fase activa, las interacciones entre el metal
y el soporte, presencia de promotores, método utilizado para su sintesis. Al haber desactivacion
generalmente la propuesta suele ser trabajar en exceso de catalizador, o bien convertir al reactor
en un lecho fluidizado donde el reactor se extrae y regenera constantemente, lo cual no es
econémico (Ashok et al., 2017).

Por ello se investiga en nuevos catalizadores que mitiguen estos problemas. Como mejora se
ha implementado la combinacién Ni-CeO,. La utilizacion de ceria como promotor da mayor
estabilidad al catalizador y mejora la actividad, haciendo que esta sea alta incluso a bajas
temperaturas, promoviendo la transferencia de masa y calor. Ademas, dicha combinacién
previene sinterizacion y otorga elevada selectividad. La coexistencia de Ce*"y Ce** favorece a
que haya una buena dispersion de moléculas y que la interaccion con la fase activa sea mas
fuerte. Esta coexistencia también facilita la activacion y disociacion del diéxido de carbono
debido al elevado numero de vacantes de oxigeno (Ashok et al., 2017).

Ademads esta presencia de ambos iones mencionados da lugar a una mayor capacidad de
almacenamiento de hidrogeno (Goma et al., 2019). Por otra parte, da vacantes para oxigeno y
asi favorece la activacion y disociacion del dioxido de carbono y la interaccion entre soporte y
fase activa. (Tada et al., 2012).

Los catalizadores estructurados presentan mejor transferencia de calor y masa que los
catalizadores en polvo, y al ser menores las variaciones de temperatura, se reduce
considerablemente la desactivacion catalitica y mejorando a su vez la estabilidad y actividad
del proceso (Garcia-Moncada et al., 2022).

Cuando se busca un soporte se intentan conseguir: alta transferencia de calor, adherencia,
presencia de alta carga de catalizador en el soporte, alta densidad de celdas, area superficial y
un disefio hidrodindmico (Garcia-Moncada et al., 2022). Se han encontrado excelentes
propiedades tales como gran impregnacion, perfil de temperatura homogéneo, estabilidad y
actividad trabajando con una capa de Al,O3 en micromonolitos de FeCrAlloy®.(Lalinde et al.,
2019).

Las laminas de FeCrAlloy® se han utilizado como estructura de los canales que componen el
micro-monolito. Por otra parte, el catalizador utilizado en este Trabajo de Fin de Grado cuenta
con un soporte de carbon derivado de biomasa. Estos soportes presentan estabilidad quimica y

excelentes propiedades texturales y estructurales, que, segun la biomasa utilizada como materia
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prima y los tratamientos a los cuales son sometidos, pueden lograr diversas estructuras y
texturas.

Utilizar soporte de CDC es muy conveniente debido a su elevada capacidad de adherencia de
catalizador, alta 4rea superficial, alta hidrofobicidad y capacidad de almacenamiento de

hidrégeno, lo cual se busca para la reaccion de metanacion.

4- Sistema experimental
4.1- Preparacion del catalizador

Los micro-monolitos metalicos de Fecralloy® han sido construidos en el Instituto de Ciencia
de Materiales de Sevilla (ICMS-CSIC), en el marco de un proyecto coordinado con el grupo
de investigacion del Dr. Miguel A. Centeno, financiado por el Ministerio de Ciencia e
Innovacion (PID2020-113809RB-C31).
Se han preparado micro-monolitos de forma cilindrica de 1,6 cm de didmetro y 3 cm de largo,
coincidiendo el didmetro interno del reactor con el didmetro externo del monolito. Este cuenta
con un area superficial de 540 m?. Una tnica suspension coloidal fue utilizada para todos los
catalizadores, la cual utilizaba como aditivos: PVA (alcohol polivinilico) y ceria coloidal CeO>
(AC) Nyacol. La misma presentaba catalizador Ni-Ce y agua destilada. Se han utilizado 744,5
mg de catalizador molido en mortero de dgata y sin tamizar. Composicion en peso: 4,82% de
catalizador, 2,05% PVA, 1,09% de ceria coloidal Nyacol y 92,04% de agua destilada.
Los micro-monolitos son de hojas de FeCrAlloy® , los cuales al recibirlos eran lavados con
aguay jabon, luego acetona, para evitar posibles obstrucciones, dejandolos luego secar.
Eran preparados en dos capas, una plana y una corrugada formando canales paralelos
longitudinales, compuesto por 2063 celdas por pulgada cuadrada. Para aumentar la adherencia
del catalizador al micromonolito, se busca formar una capa de 6xidos metalicos. Por ello los
micromonolitos fueron pretratados en un horno a 900°C por 22 horas, lo cual da lugar a una
capa que aumenta la adherencia del catalizador, mayormente formada por a-Al2Os.
Los soportes de carbono permiten la adsorcion de H», lo cual da una gran capacidad de
almacenar dicho gas, ademds de minimizar gradientes de temperatura por su elevada
conductividad térmica, menor formacion de coque y alta area superficial. (Lee et al., 2021).
Por otra parte, éstos soportes de CDC tiene un fuerte caracter hidrofobico. Este hecho puede
suponer una ventaja potencial en esta reaccion ya que el co-producto de la metanacion del CO»
es el H2O, y la “expulsion” del H,O por parte del soporte desplazard la reaccion hacia la

formacion de metano, aumentado la selectividad de la operacion.



Luego se lleva a cabo el proceso de “Washcoating”. Durante el mismo los micro-monolitos y
las placas oxidadas se sumergen y se extraen del coloide a velocidad constante de 3 cm/min.
Con aire a presion, se elimina el exceso de coloide y posteriormente se seca por 3 minutos en
estufa a 100°C. Este proceso se ha repetido hasta obtener la concentracion de catalizador
deseada. La relacion entre la ganancia en peso y el nimero de impregnaciones se mostro
aproximadamente lineal. Se han preparado micromonolitos con diferentes cantidades de

catalizador.

4.2- La planta experimental
La planta tiene una alimentacion con los respectivos caudalimetros de marca Alicat Scientific®
para CO2, H2 y Na. Los gases de alimentacion son Linde ® con una pureza del 99.995%.
El reactor es tubular y cuenta con un horno con control de temperatura, un cromatografo de
gases (Micro GC Agilient Technologies 490 ®) y una celda Peltier para condensacion del agua
formada, colocado a la salida del reactor. El sistema estd equipado con un programa

automatizado de toma y almacenamiento de datos en un ordenador portatil.

N: H2 Co2
FC — FC FC
| | |

Venteo Peltier GC

Figura 5- Esquema simplificado de la planta experimental.

Como puede observarse en el esquema se cuenta con tres caudalimetros, dos que son
correspondientes a los reactivos de la reaccion de Sabatier y uno correspondiente al nitrogeno.
El Nz actia como patrén interno. Al tratarse de una reaccion en la que se lleva a cabo una
variacion del nimero de moles, se va a utilizar un inerte para contabilizar dicha variacion. El
concepto principal es que los moles de nitrogeno que entran y salen del reactor seran los

mismos, entonces se han establecido los flujos de salida de los diferentes gases utilizando al
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nitrogeno como referencia. Otra funcién que cumple el nitrégeno es que se ha estudiado que,
al agregar inerte, es decir diluyendo la mezcla de entrada, se consiguen menores saltos de
temperatura que podrian ser causados por la exotermicidad de las reacciones que se producen
en el reactor. (Lalinde et al., 2019).

Los caudales de entrada son unidos mediante uniones en forma de T, para ser alimentados al
reactor por la parte superior.

Luego el caudal de entrada ingresa al reactor fluyendo de forma descendiente, a través del
monolito. Todos los monolitos fueron fabricados de tal forma que en su centro radial pudiera

ser colocado un termopar, el cual estd asociado un controlador de temperatura de tipo PID.

Imagen I- Vista de frente del monolito con espacio para el termopar en el centro radial.
(Navarro et al., 2020)

Una parte de ese caudal de salida se dirige a venteo, y la otra al cromatdgrafo de gases, el cual

estd asociado a un ordenador en el cual se ha realizado la toma y analisis de datos.

4.3- Catalizadores estudiados.
Se ha trabajado con catalizadores estructurados de Ni-Ce, soportados con carbon derivado de
biomasa.
El criterio para nombrarlos ha sido teniendo en cuenta que el nimero de micro-monolito sera
mayor a mayor masa de catalizador impregnada.

Tabla 1- Composicion v caracteristicas de los micro-monolitos estudiados.

Monolito My M: M3 Ma

Masa monolito (mg) 156.8 176.4 297.7 299.6
Masa catalizador (mg) 95.5 107.4 181.3 182.5
%Ni 14.6 14.6 14.6 14.6
%Ce 34.7 34.7 34.7 34.7
% Catalizador 60.9 60.9 60.9 60.9
% Alcohol polivinilico 25.9 25.9 25.9 25.9
% CeO, Nyacol: 131 13.1 131 13.1
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Se ha probado en todos los catalizadores la estabilidad térmica. Para estudiar dicha estabilidad
térmica del micro-monolito se ha movido el termopar de manera axial en el canal central, y se
ha observado que no hay variacion térmica al colocarlo en el centro, extremo inferior y superior
del monolito, los micro-monolitos han presentado gran comportamiento térmico, tal como era
esperado.

5- Comparativa de monolitos estudiados.

5.1- Experimentos realizados.

Como paso previo a los experimentos se realizaba la reduccion, a 500°C con caudal de 50
mL/min de Hz y N2 respectivamente durante 1 hora. Entre experimentos, el reactor se mantenia
en atmosfera inerte con caudal de 30 mL/min N».
Los resultados obtenidos han sido repetibles en subida y en bajada de temperatura. Para la
comparacion de los diversos micro-monolitos y las condiciones Optimas de operacion se han
realizado experimentos con el termopar colocado en el centro del monolito (de manera axial y
radial), variando la temperatura entre 500°C y 180°C, primero en bajada y luego en subida. El
caudal de entrada fue constante para cada experimento realizado. La distribucion del caudal
total de entrada entre los tres compuestos alimentados ha sido buscando que se tenga cierta
proporcion entre los reactivos, pero redondeando debido a las cifras significativas relacionadas
a los caudalimetros Alicat ® empleados.

Tabla 2- Caudales de alimentacion al reactor H,/CO>= 4.

Qrotar (ML/min) 40 80.5 120 160
Qnz (ML/min) 24 46 72 92
Qcoz (mL/min) 6 115 18 23
Qn2 (ML/min) 10 23 30 45
Relacion Hz/CO; 4 4 4 4

Como puede observarse, en estos experimentos realizados, la relacion de alimentacion al

reactor es Ho/CO»= 4. La siguiente comparativa se realizara con dicha proporcion constante.
5.2- Resultados obtenidos.

Los resultados han sido obtenidos a través de un cromatdgrafo de gases que previamente fue

calibrado. Ademas, en el laboratorio se cuenta con un ordenador que recibe los resultados del

cromatografo y calcula el valor de las areas de cada pico correspondiente a los gases de salida.

Para realizar una exposicion de los resultados obtenidos se ha trabajado calculando la
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conversion de cada catalizador a los diversos caudales totales de entrada trabajados. (Ec. sera

ecuacion de aqui en adelante). Se tiene que:

.y moles inicialescg;-moles finalescqga
Conversioncg, (%)= — * 100 Ec.1
moles inicialesco2
100 = 100 ===
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Figuras 6 (a,b,c y d)- Los micro-monolitos y la variacion de conversion segun caudal total de
entrada y temperatura de reaccion.

5.3- Analisis de resultados.
Las principales observaciones a destacar de las Figuras 6: los catalizadores presentan mayor
actividad para menores caudales, y las conversiones mayores para cada caudal se alcanzan
alrededor de los 300°C-350°C. Todos los catalizadores estudiados alcanzan el equilibrio en las
temperaturas mas elevadas.
En este proceso la productividad va a ser clave. Se observa mayor actividad para bajos
caudales, pero al ser prioridad tener una alta productividad en el reactor, se resigna algo de

actividad para asi lograr mayor productividad y eso se logra trabajando con un caudal total de
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entrada de 160 mL/min, es decir el maximo trabajado. Esto dara lugar a un mayor caudal de
salida de metano, que es el producto buscado en este proceso quimico. Con esto, ahora se va a
comparar la productividad de todos los catalizadores a un caudal total de entrada constante, de
160 mL/min, analizando la influencia en la conversion de CO> de la cantidad de catalizador

depositada en los monolitos.

[
(=]

TERMOPAR EN MEDIO DEL MONOLITO

.———4-\_\.
\

——Monolito 4 (160mL/min)

—s—Monolito 3 (160mlL/min)

STY (mmol/min.g.cat)

Manolito 2 (160 ml/min)

——Monalito 1 (160mL/min)

150 200 250 300 350 400 450 500 550

Temperatura(°C)
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Figura 7- FCOx/masa catalizador de los micro monolitos con la temperatura

La productividad, también expresada como Space Time Yield, (STY), (mmol/min.g.cat) se

calcula a partir de la siguiente expresion:

Fco2,ent*Xco2*ScHa/c02
STY cpyq = 2221 / Ec.2
CH4 Weat

Siendo Fcozent = flujo molar de didoxido de carbono que entra al reactor en mmol/min,
Xcox=conversion de didoxido de carbono, Scha/cox= selectividad a metano, y wea= masa de
catalizador impregnada en el micro-monolito.

La diferencia entre los micro-monolitos analizados, como se ha mencionado anteriormente, es
la cantidad de catalizador que ha sido impregnado en el soporte, por ello para compararlos, la
cantidad de catalizador depositada sera el parametro definitorio.

En la Figura 7 puede observarse que los resultados indican que el monolito 1, que es el de
menor carga, va a ser el mas productivo, con esto sera el elegido para continuar con el estudio

cinético del catalizador.

6- Estudio cinético.
Se ha realizado el estudio cinético. Lo que se ha buscado variar es la relacion de H»/CO» de

entrada. También se han variado las presiones parciales de entrada de esta misma forma.
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Para ello los experimentos realizados para el estudio cinético tienen las siguientes condiciones

de alimentacion al reactor:

Tabla 3- Caudales de entrada para el estudio cinético a caudal total de entrada=160

mL/min.

QTotal H,/CO Caudal H2 | Caudal CO2 | Caudal N2 | Yh2 Yco2 YNz
(mL/min) a2 (mL/min) | (mL/min) | (mL/min) | (adim) | (adim) | (adim)

160 3 105 35 20 0.66 0.22 0.13

160 3.5 98 28 34 0.61 0.18 0.21

160 4 92 23 45 0.58 0.14 0.28

160 4.5 63 14 83 0.39 0.09 0.52

160 5 50 10 100 0.31 0.06 0.63

Siendo Y= Caudal del compuesto alimentado/Caudal total alimentado.

Como puede observarse se han variado tanto la relacion de compuestos en la alimentacion
como las fracciones molares de gas a la entrada. Durante los experimentos se ha observado que
la relacion H2/CO; en la alimentacion, afecta a la estabilidad y actividad del catalizador

estudiado.

Por la estequiometria de la reaccion buscada (Reaccion 1) se han utilizado ratios similares a 4

moles de hidrogeno por cada mol de dioxido de carbono.

Otros experimentos fueron incluidos para el estudio cinético y son los que pueden observarse

en la Tabla 2.

Para llevar a cabo el método que serd explicado a continuacion, se han utilizado los valores de
conversion obtenidos para el rango de temperatura de interés: Entre 200°C y 300°C, con saltos

de a 25°C.

6.1- Modelado del reactor.
Se ha explicado anteriormente que, por las caracteristicas del catalizador puede considerarse

como isotermo. Del balance a un reactor isotermo, se deduce que:

d(Xco2) _ (=rco2)
dWear) B (Fco2)in Ec.3

Con esta ecuacion puede calcularse la conversion de CO; a la salida del reactor:
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wcat

_ d(Wcat)
Xcoz = fo (=Tcoz2) * Feodin Ec4

Siendo Fcoz,in €l caudal de didxido de carbono a la entrada. Con esto ahora se explica por qué
se han utilizado diferentes caudales de entrada de dioxido de carbono: Se busca simular la
conversion en distintos puntos del reactor hasta la salida que seria donde wea (es decir masa de
catalizador) sea la masa total de catalizador empleado.

Por otro lado, se sabe que en un proceso quimico de reaccion gaseosa con un catalizador sélido,
en este se van a producir tres etapas: transferencia de materia externa (es decir en la capa limite
que rodea la particula), luego la reaccién quimica y la difusion interna (en el catalizador).

La transferencia de materia externa se considera en este caso que es igual a la velocidad de

reaccion con lo cual se tiene:

(—Tco2) = kg * (Pcoz,g — Pcoz,cat) Ec.5

Siendo kg el coeficiente de transferencia de materia, peo2,¢ la presion de didxido de carbono en
el gas y pcoz,cat 1a presion de dioxido de carbono en la interfase entre catalizador y la capa de
gas que lo rodea.

Ahora a partir de esto puede definirse el factor de eficacia externo:

— kg
Next = kg+104k Ec.6
Siendo 7,, €l factor de eficacia interno. Esta variable esta definida como:
tanh (0)

Nine =~ ¢ Ec.7
A su vez, kg es una constante relacionada a la resistencia que ofrece la capa limite, y es
proporcional a u, la velocidad del gas y Ago (constante) de la siguiente manera:

— m
ky, = Agu Ec.8

@ es el modulo de Thiele y esta relacionado con el espesor de la capa limite y con la

temperatura de la siguiente manera:

’ k —
@ = Lp @ = ¢0exp ( Ea/ZRT) Ec.9

Siendo Ea: energia de activacion, R constante y T la temperatura.

ko
Dcoz2

@0 = L, Ec.10
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@o se empleara en este método como parametro ajustable, y seria el médulo de Thiele a la

temperatura de referencia.

ko es el factor preexponencial de la ecuacion de Arrhenius:

k = koexp (TE?/p1) Ec.11
Finalmente se tiene el factor de eficacia global el cual se define como:

— _ _Minckg
Ng = NextNinte = kg +nme+k Ec.12

Lo cual permite definir la constante efectiva (k, f f) como el producto de la constante cinética

por el factor de eficacia global.

6.2- Mecanismo de la reaccion.
Combinar niquel con CeO; esta siendo estudiado debido a que su relacion de bajo coste pero
con alta actividad es prometedor, presentando mayores conversiones y selectividad que
niquel con otros 6xidos. Esto es debido a tres factores principales: 1) Ni** produce una
distorsion en la red de ceria que permite que el dioxido de carbono se disocie. 2) El Ha se
disocia en niquel reducido a niquel elemental. 3) La baja estabilidad que presenta el CO; y el

caracter hidrofobico en la superficie. (Alcalde-Santiago et al., 2018).

Algunas especies de niquel se encuentran en la red de ceria, generando un desequilibrio de
cargas, lo cual distorsiona la red, generando vacantes y permitiendo la adsorcion de oxigeno

en dichas vacantes.

La presencia de niquel activo en la superficie de ceria mejora el proceso de adsorcion de
diéxido de carbono, mejorando asi el proceso de metanacion. Ademas el niquel reducido a

elemental da lugar a la disociacion del H,. (Onrubia-Calvo et al., 2022)
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Figura 8- Mecanismo de reaccion para catalizador de Ni/CeO>. (Ashok et al., 2017)
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El mecansimo de la reaccion trabajado, consta de las siguientes etapas:

Tabla 4- Etapas elementales del mecanismo de reaccion. (Onrubia-Calvo et al., 2022).

step reaction assumption

1 Ho + 2% = 2H* quasi-equilibrium

2 COp + 4 =2 CO5 quasi-equilibrium

3 CO" + H* =2 HCOO™ + * rate-determining step
4 HCOO*" + H* = CHO" + OH* low HCOO" coverage
5 CHO" + H* = CH* + OH* low CHO* coverage
6 CH" + 3H* = CHs" + 3* low CH,* coverage

7 CH" = CHay(g) +* low CH4" coverage

8 OH* + H* =2 H0* + * quasi-equilibrium

9 H,0* = Hy0(g) + * low HpO* coverage

“Asterisk symbol (*) refers to Ni® sites for H, dissociation. Circumflex symbol (*) refers to CO»
adsorption sites near to Ni-CeQO» interface

Se plantea en la informacion de soporte del mismo documento citado, la deduccioén de la
ecuacion cinética obtenida a partir de la cual se basa este Trabajo. (Onrubia-Calvo et al., 2022)
Si bien se ha testeado otro mecanismo de elaboracion propia, este mecanismo que puede verse
en Tabla 4 fue el que mejor ha ajustado, segin el criterio de maximizar la funcion de Criterio
de Seleccion de Modelos.
A partir de estas etapas se elaborard la ecuacion cinética. La base utilizada para plantear el
mecanismo y deduccion de la ecuacion cinética sera a partir de la aproximacion conocida como
LHHW (Langmuir-Hinshelwood-Hougen—Watson).
Como resumen del mecanismo se cree que dos cosas suceden principalmente:
e Adsorcion y activacion de dioxido de carbono en las vacantes de oxigeno en la interface
NiO-CeO:s.
e Disociacion y adsorcion de hidrogeno en el niquel reducido.
6.3- Deduccion de la ecuacion cinética.
Se desarrollaré la deduccion de la ecuacidn cinética de la reaccion con los micro-monolitos

de Ni-Ce con soporte de carbono derivado de biomasa.

A partir de 1a Tabla 4 se planteard el mecanismo, la letra k serd referida a la constante cinética,

r va a ser referido a la velocidad de reaccion y la letra K se referird a constantes de equilibrio.
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El subindice colocado en dichas variables correspondera a la etapa del mecanismo a la cual se
refiera.

A su vez en otras variables se usaran subindices que iran referidos a compuestos o intermedios
que forman parte del mecanismo.

Puede decirse que la desaparicion de didoxido de carbono serd igual a la etapa 3, ya que esta
etapa es la que determina la velocidad de reaccion.

—Tco2 = T3 = k3 Cy. Cco2 Ec.13
Para este mecanismo, se utilizard como nomenclatura: ¢ a los adsorbidos en niquel elemental
mientras que € se va a referir a adsorbidos en niquel-ceria.

Si se asume que las reacciones intermedias mas importantes son adsorcion de didxido de
carbono, hidroxilos y agua junto con la disociacion del hidrégeno se tiene que para la interfase
de niquel-ceria y para niquel reducido, se tiene que:

1 =2Ccoz +C +Cy+Con+ Chzo Ec.14
1=¢,+¢y Ec.15
De etapa 1 se tiene que:

Cus =  Kn2Pu2 C. Ec.16

Mientras que de la etapa 2 se tiene:

Ccoz = Kcoz Pco2C. Ec.17
Con esto ¢,y €. deben reemplazarse de la ecuacion cinética mediante el planteo de la sumatoria
de intermedios mas abundantes. Se busca expresar estas ecuaciones en funcion de estas dos
variables.

Ahora se plantea que considerando que se esta en equilibrio en los pasos 8 y 9 del mecanismo

se tiene que:

A ¢H20

Coy = —— Ec.18
OH Kg\K1pH2

~ C.

Cpzo = % Ec.19

Con ecuaciones 18 y 19 se tiene:

A _  DPH20& Ec.20

Con = K9Kg/K1PH2
Reemplazando con ecuaciones 17, 18, 19 y 20 en ecuacion 14:

. — R pH20¢: PH20 A
6, + o4 K Ec.21
Cy + 1pH2C* + COZpCOZC* + KgKo ,KlpHZ + Ko Cs ¢
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Y despejando €, se tiene que:

N 1
Cx PH20 ___ PH20 Ec.22

1+ /K1pu2+K =
1PH2THK2Pco2 KgKoJKippz K9

Por otra parte, despejando el término ¢: de la ecuacion 15, se obtiene:
1

= Ec.2
1+ Ky2pn2 ¢ «.23

¢
Reemplazando en la velocidad de desaparicion de didxido de carbono, considerando que la
reaccion es reversible, y agrupando las constantes, se tiene que:

p : pli [e]
k. - . / B I S S
eff pcoz sz ( Keq : p ) pl‘-‘|2 }

cop

(1+m).{1+ KCOz ' pCOZ * K”2° . szo i KOH jiJ

Py,

Ec.24

(_ r‘c;oz ) =

En la ecuacion 24 aparecen los términos de adsorcion relevantes en los tipos de centros activos
considerados en el mecanismo, caracterizados por las correspondientes constantes de
adsorcion, K, Kcoz, Ko y Kon. Keq €s 1a constante de equilibrio de la reaccion global.

6.4- Resultados del modelado cinético.
La resolucion numérica de la Ecuacion 3 permite calcular la conversion de didoxido de carbono
a la salida del reactor para cada modelo cinético propuesto. Por otra parte, ya se ha mostrado
que con los valores de conversion de CO; y selectividad a CHs se puede calcular la

productividad del reactor (Space-Time-Yield) como:

X _ (Feo,)in - Xco, *Scnyco, Ec. 24

co, ’ SCHA/COZ =

STY,,,, =SVeo,
cat

Sien el reactor se opera en condiciones diferenciales, X, <10-15% ;S =1, lavelocidad

CH4/Xco,
de reaccion se puede calcular directamente a partir del STY, como:
Foo ) - X
ST, = (Teo,) = (Iey,) = (coz\i.lécoz = SVeo, * Xco, Ec. 26

cat

El célculo de los pardmetros cinéticos se ha realizado mediante regresion no-lineal
multivariable, utilizando la herramienta Solver® de Excel®. La funcion objetivo utilizada en
la optimizacion es el Criterio de Seleccion de Modelos (CSM), que debe tomar el mayor valor

posible. Este estadistico esta definido como:

CSM (F.0.) = —In(1— R?)— 2P Ec. 27
n,—p
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En esta ecuacion el término R? es el coeficiente de correlacion calculado como:
n?_q_ SRC
SRT Ec. 28

Donde SRC y SST son las sumas de residuos cuadrados y totales, respectivamente, definidas

Ccomo:

SRC- (X2, — X&)
i=1

Ec.29
SRT->"(x22, - Xex)
RT =) | Xce,i = X,
i=1 Ec.30
El valor experimental medio se calcula como:
> X,
& Ec.31

Finalmente, p representa el niimero de parametros del modelo, y n, es el nimero de puntos
experimentales utilizados en la regresion. El CSM permite discriminar entre modelos
alternativos ya que, ademas de la bondad del ajuste, dada por el coeficiente de correlacion R?,
tiene en cuenta también el nimero de parametros que utiliza cada modelo. De manera que
cuanto mayor es el numero de parametros, mayor es la penalizacion que supone el segundo
término de la Ec. 27. Finalmente, el modelo seleccionando debe ser aquel que mayor valor del
CSM proporcione el ajuste. En este trabajo se han testado dos modelos alternativos basados en
diferentes mecanismos de reaccion. El mejor resultado se ha obtenido con el modelo presentado

en la Tabla 4, (Onrubia-Calvo et al., 2022). El modelo alternativo se presenta en el Anexo F.

En la Tabla 5 se presentan los resultados de ajuste incluyendo tanto los valores de los
parametros cinéticos, asi como su significacion estadistica. Como puede observarse en la Tabla
5, algunos de los valores se han fijado porque daban valores practicamente nulos. Respecto de
la evolucion de las resistencias difusionales, el valor del exponente m de la Ec. 8, (m=1,3 +
0,53) esta concordancia con lo predicho por la teoria de la capa limite la difusion externa.
Asimismo, el valor del médulo de Thiele obtenido, indica que también la resistencia difusional

interna es despreciable a la temperatura de referencia (250 °C).

En la Tabla 6 se representan los valores calculados de las eficacias interna, externa y global a

los distintos caudales y temperaturas estudiados. Puede observase que para todas las
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temperaturas y caudales el factor de eficacia interno es 1, lo que indica que la capa de
catalizador depositadas sobre el monolito no ofrece resistencia difusional y por tanto su
utilizacion es méaxima. Por otra parte, el factor de eficacia externo disminuye con la temperatura
y aumenta con el caudal de alimentacion. El aumento de mex: con el caudal, tal como indica la
Ec. 8, es debido a la disminucion de la capa limite externa observado al aumentar la velocidad
lineal del gas. Por el contrario, la diminucion de nex: con la temperatura de reaccion se explica
mediante la Ec. 6, en la que se muestra que el denominador de la misma, que contiene la
constante cinética de reaccion, aumenta de acuerdo a la ecuacion de Arrhenius con la

temperatura.

Tabla 5- Parametros cinéticos y estadisticos del modelo cinético seleccionado.

Pardmetro Valor Error Coe.ﬁc.iente de | Intervalo de Limi.te Limi?e
Estdndar | Variacién (%) | Confianza Inferior | Superior
dm 2 E-5 - - - - -
Kem 1603 2453 15,3 495,7 1107,3 2098,7
m 1,3 0,3 20,3 0,5 0,8 1,8
Kefr 200,4 32,5 16,2 65,7 134,7 266,1
Ea.app 61,8 4,1 6,6 8,2 53,6 70,0
Ki2,m ~0 - - - - -
AHm2 ~0 - - - - -
Kco2.m 38230,8 | 5841,2 15,3 11805,5 264254 | 50036,3
AHcoz ~0 - - - - -
KH20,m ~0 - - - - -
AHn20 ~0 - - - - -
KoH,m 5012,3 1508,3 30,1 30484 1963,8 8060,7
AHon 79,8 20,1 20,1 40,7 39,1 120,4

Respecto del resto de pardmetros de la Tabla 5, cabe mencionar que las principales especies
adsorbidas son el CO» y los intermediarios superficiales (que se encuentran englobados en la

constante Kon).

Los valores obtenidos de los pardmetros indican que la adsorcion de H>O es despreciable,
probablemente ya que el soporte es hidrofobico, lo cual finalmente representa la ventaja de

aumentar la selectividad a metano.

La energia de activacion aparente de la constante cinética es de 62 kJ/mol, que es similar a los
valores previamente obtenidos para este tipo de catalizadores (Onrubia-Calvo et al., 2022; Yu

et al., 2018).
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El calor de adsorcion de las especies intermedias, (AHon) es el mas elevado, indicando que esta
especie podria considerarse como la més abundante en la superficie de la CeO,. Finalmente,
senalar que el bajo valor de practicamente 0 calculado para Ky, puede deberse a un efecto muy
acusado de migracion (“spillover”) del H superficial hacia la interfase Ni-Ceria, librando la
superficie de las nanoparticulas de Ni. No obstante, este fendmeno ha de ser corroborado con

medidas de caracterizacion adicionales (e.g. FTIR “in-situ”).

Tabla 6- Variacion de factores con caudal total de entrada y con la temperatura.

T (°C)
QT (mL/min) 200 225 250 275 300
Factor de Eficacia Externo
160 097 0.94 0.89 0.81 0.70
120 0.96 092 0.85 0.74 0.61
805 0.94 0.87 0.77 0.63 0.49
40 0.86 0.73 0.57 041 0.28
Factor de Eficacia Interno
160 1 1 1 1 1
120 1 1 1 1 1
805 1 1 1 1 1
40 1 1 1 1 1
Factor de Eficacia Global
160 097 0.94 0.89 0.81 0.70
120 0.96 092 0.85 0.74 0.61
805 0.94 0.87 0.77 0.63 0.49
40 0.86 0.73 0.57 041 0.28
i r 160
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0.8 AN "
. TN F 120,
07 oo -
] 10
N 0.6 ~ 0 T F &g
0.5 T E 0 =
. o Rty b E
g ] r
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& STY exp E 2
0.1 4 ----5TFcal .
Q0 T LI S s T LI B R B T T T T T T T T T F [}
0 0.002 0.004 0.006 0.008 0.01 0.012 0.014

W/F CO.,0 (g cat.s/tanol CO2)

Figura 9- Influencia de la wea/Fcoz2,0 en la conversion y productividad. Simbolos: Datos
experimentales; lineas discontinuas: predicciones del modelo. Temp. de reaccion: 300°C.

En la Figura 9, se presentan, a modo de ejemplo, la comparacion de los resultados
experimentales y los predichos por el modelo, de la conversion de CO; y de la productividad a
CH4. En el Anexo G, se presentan el resto de resultados a las diferentes temperaturas
estudiadas. En todos los casos se observa que el modelo predice satisfactoriamente los

resultados experimentales.
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7- Conclusiones
Los resultados obtenidos en este Trabajo de Fin de Grado indican que los reactores metalicos
estructurados (micro-monolitos), son muy ventajosos para el estudio de la cinética intrinseca

de reaccion en procesos fuertemente exotérmicos como es la metanacion de CO».

El catalizador de Ni-Ce/CDC es un material activo selectivo y estable en las condiciones de
operacion utilizadas. Por otra parte, la impregnacion mediante ‘“washcoating” sobre la
superficie del sustrato metélico (Fecralloy®), es un proceso sencillo y versatil, lo que permite

alcanzar facilmente el valor de velocidad especial deseado para la operacion

El modelo cinético empleado ajusta satisfactoriamente todos los resultados obtenido de

conversion de CO; y productividad (STY) a metano obtenidos.
En este mecanismo se ha asumido la presencia de dos tipos de centros activos:

v' Metélicos, que estan constituidos por nanoparticulas de niquel elemental, responsables
de la adsorcion, disociacion del hidrégeno molecular y de la migracion (conocida como
“spillover”) de los atomos de hidrogeno hacia la interfase niquel-ceria, lo cual da lugar
a la reaccion con el COs.

v Tipo red-ox, que se encuentran en la superficie de la ceria parcialmente reducida,

responsables de la adsorcion y activacion del CO» para su posterior reaccion con el Ho.

El célculo de pardmetros cinéticos se ha realizado mediante regresion no-lineal multivariable.
Se ha maximizado la funcion objetivo CSM para la conversion de didoxido de carbono a

diferentes velocidades espaciales (umol CO»/gcat.s.).

En la Tabla 5 se han expuesto los resultados, los cuales indican, segiin el mdédulo de Thiele,
que la restriccion difusional interna es despreciable. Segin las constantes de adsorcion
obtenidas, las principales especies adsorbidas son los intermediarios superficiales (englobados

en la constante Kon ) y CO».

La energia de activacion aparente es de 62 kJ/mol, que es similar a lo esperado seglin
investigaciones anteriores. El calor de adsorcion de las especies intermedias, (AHon) es el
mayor y los demas calores de adsorcién son despreciables, con lo cual puede considerarse que

las especies intermedias se encuentran en mayor abundancia en la ceria.

Como era esperado debido al que el soporte CDC es hidrofébico, los valores obtenidos indican

que la adsorcioén de H>O es despreciable, lo cual supone un desplazamiento de la reaccion hacia
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la formacion de los productos, dando asi lugar a una mayor produccion de metano, el producto

buscado.

Pero por otra parte, en la Tabla 6 se observa que el factor de eficacia externo disminuye
considerablemente al aumentar la temperatura de reaccion, debido al elevado valor de la

energia de activacion y del factor pre-exponencial de la constante cinética.
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