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Metanacion de CO; con hidrogeno en lecho fluidizado

para “’upgrading’’ de biogéas: analisis de catalizadores
Ni/Al, 05 y RU/Al, O

RESUMEN

Con objeto de abordar la problematica acarreada por el excedente de energia en
periodos de baja demanda que atraviesan las energias renovables, en el actual proyecto
se afronta una solucion al almacenamiento de este tipo de energia. Para ello, se parte del
concepto “’Power to gas’’ pretendiéndose transformar esa energia en metano. Por un lado,
es necesaria la presencia de Hz (que se obtendria previamente por electrdlisis del agua,
usando esa energia excedente procedente de fuentes renovables). Por otro, la de CO-
atmosférico, de conocido efecto invernadero, procedente de procesos de combustion y/o
captura.

El trabajo estudia la obtencion de CH4 mediante la reaccion de Sabatier utilizando
un reactor catalitico de lecho fluidizado. Se analizaran dos catalizadores soportados en
alimina, uno de niquel (10 % en peso) y otro de Rutenio (3 % en peso). El porcentaje esta
medido como cantidad de fase metélica presente en cada catalizador.

Este trabajo plantea la evaluacion del comportamiento de dichos catalizadores en
condiciones idénticas. Para ello, se analizan dos variables principales: la influencia de la
temperatura y el efecto de la presion parcial de los reactivos alimentados. La temperatura
en el reactor estd comprendida entre 400 °C y 250 °C (en intervalos de 25 °C). La presion
parcial de los reactivos se varia en funcion de la relacion H2:CO- en el rango de 2:1 a 6:1.
La hidrogenacion se lleva a cabo tanto para corrientes de CO2 como de biogas sintético
(mezclas CO2+CHy).
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1. INTRODUCCION

1.1 Situacion actual y problemética a investigar.

En la actualidad el consumo de energia procedente de combustibles fosiles
continua al alza, por ejemplo, paises como China o India prevén un aumento de consumo
de petréleo. Teniendo en cuenta la dependencia que se tiene de esta fuente fosil, paises
como EEUU, se comprometen a un descenso del consumo de 4.9 millones de barriles
diarios.

En este contexto, China, Estados Unidos, India y la Unién Europea se han
propuesto como objetivo un descenso gradual del consumo de energias fosiles alcanzando
un pico para el 2020 y a partir de este momento, alcanzar progresivamente la prevision
de que el 60 % de la energia eléctrica generada en el afio 2040, provenga de energias
renovables siendo de este porcentaje la mitad energias solar y eélica [Minetad, 2016a].

z 0o 0
2 8 2
g

©00000

Figura 1. Consumo energia primaria en Espafia, Europa y mundial 2015 [BP, 2016].

En Espafa se estima una disminucion significativa del consumo de petroleo, asi
como de energia nuclear debido a la sustitucion por gas en generacion eléctrica. En el
lado opuesto, se sitla la demanda de gas natural para la que se estima un aumento del 2.4
% anual hasta su estabilizacion representando un 27.5 % del total del consumo de energias
primarias en 2020. Asi como un aumento paulatino de las energias renovables, hasta
alcanzar su tope en 19.5 % superando las contribuciones de carbdn y energia nuclear para
el afio 2020 [Minetad, 2016b].

Por otro lado, se presenta la problematica de la obtencion de energia a partir de
combustibles fosiles, que es la de las emisiones de CO2 generadas. Siendo los paises
desarrollados los causantes de la mayor parte de las emisiones [Word Bank Group, 2014].
Estas emisiones son las causantes del efecto invernadero, lo que contribuye al cambio
climatico. Como consecuencia, se establece el Acuerdo de Paris cuyo objetivo es reducir
las emisiones globales de CO2 en un 50 % asi como evitar que el incremento de la
temperatura media global aumente 2 °C respecto a los niveles preindustriales [Mapama,
2015].
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A causa del aumento de los niveles de emisiones que conducen al efecto
invernadero, asi como del aumento de la demanda energética, es necesario el desarrollo
de nuevas tecnologias més respetuosas con el medio ambiente [Gahleitner, 2013]. En
consecuencia, la Union Europea, ha propuesto el objetivo de que el 20 % de la energia
suministrada en Europa proceda de fuentes renovables para el afio 2020. Es ahi donde la
energia solar y la eolica juegan un papel fundamental. Sin embargo, este tipo de energia
es fluctuante e intermitente, ya que depende directamente de las condiciones climaticas,
lo que supone un problema para el suministro equilibrado actual a la red eléctrica [G6tz
etal., 2016].

Hasta ahora, el almacenamiento de este tipo de energia se ha visto solucionado a
corto plazo con el uso de condensadores, baterias, etc., pero la idea de potenciar esta
forma de obtencidon de energia en paises como Alemania o Finlandia plantea la necesidad
de desarrollar técnicas de almacenamiento a largo plazo.

IR

Es aqui donde adquiere gran importancia el concepto “’Power to Gas’’, que
consiste en una transformacion de la energia en combustibles gaseosos, aprovechando los
excedentes de energia de origen renovable producidos en periodos de baja demanda para
conseguir reactivos como el Hx (mediante la hidrolisis del agua) que, junto al diéxido de
carbono, pueda producir compuestos de gran energia y facilmente transportables
aprovechando la red gasista actual [Tsupari et al., 2016].

1.2 Obtencidn y usos del Ho.

En la actualidad, la produccion mundial de hidrégeno esta en torno a 50 millones
de toneladas por afio. La utilizacion de éste como vector energético es muy prometedora
ya que no contribuye al efecto invernadero. Sin embargo, debido a su alta difusividad en
muchos materiales, su almacenamiento requiere altas presiones, bajas temperaturas y
materiales especiales para limitar su difusién y fugas, ya que éstas pueden provocar riesgo
de explosion. Este problema de almacenamiento junto con la escasa red de distribucién
estandarizada para hidrogeno implica la necesidad de desarrollar otras alternativas
tecnoldgicas [Gahleitner, 2013].

La mayor parte del hidrégeno es producida a partir de combustibles fosiles por
procesos de reformado. Una minima parte es producida mediante hidrélisis del agua, que
permite obtener hidrégeno de alta pureza, pero con costes y necesidades energéticas
elevadas. Sin embargo, si dicha energia proviene del excedente de electricidad a partir de
fuentes renovables y si ademas se consume alguna fuente de carbono como el CO2 o el
biogas, hace el proceso muy atractivo desde un punto de vista medioambiental. El
producto obtenido mayoritariamente sera metano, cuyo almacenamiento no es
problematico y puede ser incluido en la red gasistica actual [Gahleitner, 2013] y [G6tz et
al., 2016].
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1.3 Obtencién del CO..

El diéxido de carbono puede ser obtenido a partir de combustibles fosiles
mediante la captura del carbono en plantas de quemado de carb6n o como subproducto
en la produccion industrial de cemento o cal. El dioxido de carbono regenerado es
proporcionado como subproducto en procesos de fermentacion de biogds y en la
gasificacion de biomasa. También puede ser extraido del aire atmosférico. [Gahleitner,
2013].

La acumulacion de emisiones de CO- en la atmosfera debido a la industrializacion
estd siendo una de las principales responsables del cambio climatico, lo cual ha
despertado un interés creciente en el entorno de la comunidad cientifica que investiga
coémo reducir las emisiones [Duyar et al., 2015]. Se pueden aplicar diferentes estrategias
para disminuir las emisiones de dioxido de carbono de caracter antropogénico, siendo una
de las alternativas mas prometedoras su hidrogenacién en combustibles Utiles para
posteriores usos quimicos.

Uno de los productos que se puede obtener a través de la hidrogenacién de didxido
de carbono es metano, el cual puede ser usado para varios fines ya que se inyecta
directamente en la red de gas existente [Garcia-Garcia et al., 2016]. Ademas, este proceso
de metanacion basado en la reaccion de Sabatier [Ec.1] reduciria los requerimientos
energéticos debidos al almacenamiento y transporte de COx.

4Hz + COz = CHq + 2H,0. AH =-164 kd/mol.  [Ec. 1]

Asi mismo, la produccion de este gas natural sintético esta en estudio y hasta ahora
se ha observado que se puede llevar a cabo con grandes eficiencias, pudiendo ser
reutilizado como combustible en instalaciones industriales al mismo tiempo que se
reducen las emisiones de CO: [Duyar et al., 2015].

1.4 Concepto “Power to Gas”.

La estrategia “Power to Gas” parte de la conversion del exceso de energia
eléctrica producida, por ejemplo, de las fuentes de energia renovables (solar o edlica) que
debido a su naturaleza son siempre fluctuantes, en combustibles gaseosos como metano
u otro tipo de gas natural sintético (SNG). Estos productos pueden ser usados como
sustitutivos de los combustibles tradicionales, contribuyendo a la disminucion del
impacto medioambiental, de acuerdo con la Directiva Europea 2009/28/CE (2009) que
promueve la reduccion de las emisiones de gases de efecto invernadero y el uso de energia
procedente de recursos renovables. La tecnologia “Power to Gas” forma parte de la
integracion de procesos que se plantea desarrollar desde 2010 hasta 2050 y que se
plantean para ser cada dia mas sostenibles y eficientes [Leonzio, 2017]. En la Figura 2 se
representa un esquema del proceso “Power to Gas”.
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Figura 2. Ejemplo del proceso Power to Gas. Figura adaptada de [G6tz et al., 2016].

El presente estudio se centrara en la etapa de metanacion del proceso “Power to
Gas” que se basa en la reaccion de Sabatier [Ec. 1] [Go6tz et al., 2016]. Por la cual se hace
reaccionar hidrégeno con una fuente de carbono (CO2/CO) en un reactor de lecho
catalitico. Las reacciones llevadas a cabo son fuertemente exotérmicas y requiere
catalizadores como niquel o rutenio para no favorecer la selectividad a mondxido de
carbono mediante la reaccion de Water Gas Shift (WGS) inversa [Ec. 2] [Gahleitner,
2013] y [Garcia-Garcia et al., 2016]. Ademas, otro tipo de reacciones pueden verse
implicadas, reduciendo el rendimiento a metano, tales como la reaccién de reformado con
vapor (steam reforming) [Ec. 3] o la reaccién de Boudouard [Ec. 4].

CO; + H, > CO + H,0 AH = 41.2 kJ/mol. [Ec. 2]
CHa + H0 = CO + 3H, AH = 206.3 kJ/mol. [Ec. 3]
2CO > C (s) + CO; AH = -172.5 kd/mol. [Ec. 4]

En las Tablas 1 y 2 se muestran resultados del proceso de metanacion de COo,
correspondientes a bibliografia reciente y con catalizadores basados en Ni y/o Ru [Zheng
et al., 2016] y [Garbarino et al., 2016]. El proceso de metanacién se realiza en unas
condiciones de temperaturas relativamente bajas, entre 250 °C y 400 °C con intervalos de
variacion de temperaturas de 25 °C. A temperatura por encima de 400 °C reportan un
descenso de la conversion. Lo mismo ocurre al disminuir la temperatura por debajo de
250 °C, obteniéndose la mayor conversién a temperaturas en torno a 350 °C. La
selectividad a metano a temperaturas menores de 350 °C fue del 100%, mientras que
pequefias proporciones de CO fueron detectadas a temperaturas mayores de 400 °C.
Ademas, al trabajar a temperaturas mayores de 500 °C aumentaba el castigo termico sobre
el catalizador pudiéndose provocar sinterizacion.



Metanacion de CO; con Hidrogeno en lecho fluidizado para “upgrading” de biogas:
analisis de catalizadores Ni/Al,03; y Ru/Al,03

Tabla 1. Conversion y selectividad a diferentes temperaturas para la metanacion en condiciones
estequiométricas usando catalizador de Ru (3% en peso) en lecho fijo. GHSV: 10000h. Adaptada
de [Zheng et al., 2016].

T2 (°C) Xco2 (%) Sch4 (%) Sco (%)
150 0,1 100 0
200 5,6 100 0
250 36.7 100 0
300 69.1 100 0
350 81.7 100 0
400 75.8 99.1 0.9
450 69.4 04.1 5.9

Tabla 2. Comparativa conversion y rendimientos en el proceso de metanacién usando catalizadores
de Ruy Ni. Ratio H2:CO> 4:1 en lecho fijo. GHSV:55000h 1. Obtenido de [Garbarino et al., 2016].

3%Ru/Al203 20% Ni/Al203

T2 (°C) Xco2 YcH4 Yco Xcoz YcH4 Yco
250 3% 3% 0% 4% 4% 0%
300 4% 4% 0% 20% 20% 0%
350 23%-39% 23%-39% 0% 58% 54% 4%
400 72%-79% 69%-77% 3% 77% 73% 4%
450 76% 69% 7% 79% 72% 7%
500 69% 55% 15% 74% 62% 12%
450 76% 68% 8% 79% 76% 4%
400 85% 82% 3% 81% 78% 2%
350 86% 86% 0% 59% 59% 0%
300 59% 59% 0% 21% 21% 0%
250 11% 11% 0% 4% 4% 0%

Dada la exotermicidad de la reaccion de Sabatier, estos trabajos realizados en
reactor de lecho fijo, estan expuestos a la formacion de ‘hot spots’ 0 puntos calientes en
el lecho, con los consiguientes problemas de pérdida de selectividad, y también de
estabilidad por formacion de coque y sinterizacion del catalizador. Esto ya fue
comprobado en un trabajo previo en este laboratorio [Esteban, 2017]. En este trabajo se
propone el lecho fluidizado como alternativa que eliminaria el problema de la
isotermicidad en el lecho.

1.5 Biogas en el proceso “Power to Gas”.

En la actualidad existe un creciente interés por el desarrollo de procesos de
transformacion de energia. El biogas se muestra como una prometedora fuente de carbono
renovable alternativa a los combustibles (fosiles y gaseosos) convencionales. El biogas
es producido mediante una digestion anaerobia a partir de desechos organicos y su
composicion es altamente dependiente de la materia prima originada, conteniendo
principalmente un 60-65 % de CHa, 30-35 % CO2, 1 % N2 y pequeiios porcentajes de
H>S, H2 y vapor de agua [lzquierdo-Colorado et al., 2018].
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El uso de una corriente de biogas permite obtener un alto contenido de metano en
la corriente de salida (hasta un 96%). A su vez, este incremento de metano en la corriente
de salida viene acompafiado de una disminucion del contenido en CO en comparacion
con una mezcla resultante obtenida a partir de H2 y CO: [Kirchbacher et al., 2018]. Sin
embargo, el uso de mezclas con alto contenido de metano presenta el inconveniente de la
necesidad de altas presiones en el reactor y bajas velocidades espaciales para llegar a
alcanzar un alto contenido de metano a la salida. Ademas de la necesidad de multiples
etapas y la presencia de dos reactores para alcanzar los requisitos necesarios para ser
incorporado a la red gasista [Kirchbacher et al., 2018] y [Witte et al., 2018].

También es importante destacar la influencia del tipo de catalizador utilizado, ya
que, en este proceso, un reactor de lecho fijo necesita una carga de catalizador 3 veces
mayor que un reactor de lecho fluidizado. Ademas, al segundo reactor de metanacion no
debe incorporarse una mezcla H2:CO2 mayor de 4.03 lo cual no es facil de conseguir
debido a las fluctuaciones en la composicion del biogas [Witte et al., 2018].

1.6 Plantas en Funcionamiento.

La produccion de gas natural sintético procedente de la hidrogenacién de CO2 con
H> renovable es una de las opciones mas prometedoras [Duyar et al., 2015]. Es por ello,
que muchos paises estén centrando sus esfuerzos en la creacion de plantas piloto “’Power
to Gas’’. La mayor parte de estos proyectos (95%) estan situados en Europa y América
del Norte [Gahleitner, 2013]. Alemania ha mostrado un gran énfasis en el desarrollo de
estos proyectos, ya que estima que la energia excedentaria generada para el afio 2050 se
situara entre 90 kWh y 270 kWh dependiendo del desarrollo de las mejoras en la red
eléctrica y de la capacidad de control de generacion y carga a la red [Kihn et al., 2014].

Estas estimaciones se tradujeron en la instalacion mas grande construida en el
mundo hasta la fecha (6MWe). Es la planta e-gas de Audi, operativa desde 2013 y ubicada
en Werlte (Alemania). Basada en la metanacion catalitica de hidrégeno puro y didxido de
carbono en un reactor de lecho fijo. El hidrégeno procede de la hidrdlisis alcalina de los
excedentes energéticos de un parque eolico en el mar del norte. EI CO; proviene de una
planta de biogés cercana. La planta es capaz de producir 325 Nm?®/h de CH4 obteniéndose
una cantidad energética de 6MW. e introduciendo una corriente de H, de 1300 Nm®/h.
[Bailera et al., 2017] y [Gahleitner, 2013].

1.7 Catalizadores y soporte utilizados.

En sus primeros trabajos, Sabatier y Senderens descubrieron que el niquel era
capaz de catalizar la reaccion de metanacion [Ec. 1]. Méas de 100 afios después se ha
comprobado que otros metales, principalmente entre los grupos 8-10 de la Tabla
Periodica, son aptos para esta reaccion. La clasificacion de la fase activa segun su
actividad y selectividad es la siguiente: Ru>Fe>Ni>Co>Mo y Ni>Co>Fe>Ru,
respectivamente [Steffgen et al., 2006]. En este estudio se utiliza, en primer lugar, un
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catalizador de Rutenio, puesto que a priori es el mas activo cataliticamente. Como
desventaja importante esté su costo elevado, mucho mayor que el niquel, que restringe su
uso hacia aplicaciones a menor escala [Ronsch et al., 2016]. Por otro lado, se trabaja con
un catalizador de niquel, ya que se trata del méas selectivo dentro de la clasificacion
anterior y, ademas, tiene menor coste lo que facilita su escalado a nivel industrial.
Ademas, catalizadores con alto contenido en niquel presentan gran actividad a bajas
temperaturas 250-450 °C y por tanto, son adecuados para trabajar con altas velocidades
espaciales [Garbarino et al., 2016]. EIl principal inconveniente que presenta es que puede
generar deposicién de coque que, puede desactivar el catalizador.

Otra de las variables influyentes en la conversion y rendimiento que se vaya a
obtener es el soporte [Frontera et al., 2017]. Por lo que han sido estudiados multiples
soportes metalicos, determinando que una de las mejores opciones es el soporte Al2O3
por su conversion y rendimiento [Pandey & Deo, 2016]. Ademas, existen otro tipo de
soportes a partir de polimeros de interés en los cuales no se entrara en el presente proyecto
[Frontera et al., 2017].

1.8 Objetivos y alcance del trabajo fin de grado.

El proyecto en estudio se centra en la fase de metanacion del proceso “Power to
Gas” de forma que partiendo de materias primas como el hidrégeno electrolitico y CO>
secuestrado, por ejemplo, se obtiene metano mediante la reaccion de Sabatier. El objetivo
es establecer una comparativa entre los catalizadores que mayor rendimiento ofrecen
segun la bibliografia estudiada. Asi, se busca determinar cuél de ellos ofrece mayores
ventajas operacionales. El estudio se llevard a cabo en un reactor de lecho fluidizado
donde se estudiara la influencia de la temperatura y la presion parcial de los reactivos.
Los resultados de la reaccion se cuantificardn mediante cromatografia de gases y su
posterior traduccion a efectos de conversion y rendimiento.

Hay que afadir la realizacion de un estudio preliminar para determinar las
condiciones de operacion del reactor de lecho fluidizado, mediante la realizacién de un
estudio de fluidizacion de los sélidos.
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2. INSTALACION EXPERIMENTAL.

A continuacion, se muestra un esquema y los detalles de la planta experimental
del laboratorio en la que se ha llevado a cabo el presente proyecto, asi como una breve
justificacion de los materiales y solidos escogidos para llevar a cabo el estudio,
incluyendo la caracterizacion de los sélidos ‘frescos’ (previa a su uso en la reaccion).

2.1 Descripcion de la planta experimental

El presente proyecto se ha llevado a cabo en el “Laboratorio de Tecnologias del
Hidrogeno” dentro del grupo de Catélisis, Separaciones moleculares e Ingenieria de
reactores (CREG) que a su vez esta integrado en el Instituto de Investigacion en
Ingenieria de Aragon (I3A) ubicado en el edificio I1+D del Campus Rio Ebro de la
Universidad de Zaragoza.

En la Figura 3 se puede observar un esquema de la planta experimental en la que
se pueden apreciar tres zonas principales: la zona de alimentacion, la zona de reaccién y
la zona de adquisicién de datos.
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Figura 3. Esquema de la instalacion experimental.
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2.1.1 Zona de alimentacion

En esta zona se encuentran los gases utilizados durante todo el proceso, siendo:
H2, Ar, N2 (con una pureza del 99.995%), CH4(99.5%), y CO2 (99.98%). EI N> se utilizara
como patrdn interno para cuantificar la contraccion por reaccion sufrida por la corriente
de gases reactivos en los periodos de activacion y reaccion y asi poder determinar las
conversiones obtenidas. A su vez, junto con el Ar, también tienen la funcién de actuar
como diluyentes del Hz reduciendo asi la explosividad de la mezcla. Los caudales de estos
gases son medidos y alimentados mediante medidores-controladores de flujo masico
Brooks (H2) y Alicat Scientific (Ar, N2, CO2, CHg). La calibracion de estos medidores
puede observarse en el Anexo A.

En el montaje de la planta se pueden diferenciar dos vias de introduccion de gases,
una linea de argon y una linea compuesta por los gases de reaccion COz, Hz, CHa el patrén
interno (N2) que desemboca en una valvula de 3 vias, permitiendo su mezcla con la linea
de argdn o su envio hacia venteo. Esta disposicion facilita el calentamiento del lecho con
gas inerte hasta la temperatura deseada. Ademas, se hacen pasar los reactivos hacia venteo
para estabilizar el caudal de dicha linea. Una vez en la temperatura deseada, se iguala la
presion entre la linea de venteo de gases reactivos y la linea de inerte que pasa por el
reactor mediante una valvula de aguja. Dichas presiones se miden mediante transductores
de presion RS (medicién de 0 a 10 bar). Para empezar la reaccion, se conmutara la valvula
de 3 vias de los reactivos para obtener la mezcla de los gases de reaccion. En todo
momento se mide y registra la presion que genera el lecho de catalizador junto a la placa
porosa mediante un transductor de 0 a 1 bar.

2.1.2 Zona de reaccion.

Se trabaja con un reactor de lecho fluidizado de cuarzo en posicion vertical (ver
Figura 4). Sus dimensiones son de 26 mm de didmetro interno, 2 mm de espesor y 540
mm de longitud. En su interior se halla un soporte constituido por una placa porosa de
cuarzo de diametro de poro >90 um que soporta un lecho catalitico de 72 mm de longitud
en reposo (20 g de catalizador). En la parte superior del reactor se sitia un tapon de
silicona que cumplira la funcidén de cierre y por su parte central, se dispone un termopar
tipo K (la zona de medicién quedara ubicada radialmente en la mitad del reactor y a mitad
de altura del lecho catalitico) con el cual se realizara la medicién y el control de la
temperatura, esto Ultimo mediante un horno eléctrico de 1.5 kWe de potencia y un
controlador PID (para la programacion y control de dicha la temperatura). La
programacion utilizada se muestra en el Anexo B.
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La salida de los gases se realiza por una tuberia lateral situada en la parte superior
del reactor, la cual se encuentra calefactada (alrededor de 180°C) a través de una
resistencia eléctrica Omega, controlada mediante un termopar tipo K y un controlador
tipo PID. El objetivo es evitar cualquier condensacion de agua antes del modulo Peltier.
Este mddulo tiene la funcién de retirar los liquidos condensables producidos en la
reaccion que podrian provocar dafios en el sistema electronico del cromatografo de gases.

Termopar tipo

K
] E 3 / R8
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- —.—.4 e —————— —  »
(STt ey gases

| R15
28 ! R13

Lecho
catalitico en
reposo
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70

Entrada de
mezcla biogds

Figura 4. Esquema del reactor catalitico de lecho fluidizado.
2.1.3 Zona de adquisicién de datos.

Seguido del modulo Peltier se sitla una vélvula de 3 vias, pudiendo conmutar la
salida de gases hacia un burbujimetro (con salida a venteo) o hacia el cromatografo de
gases. La funcion del burbujimetro es la cuantificacién de los caudales de gases. A su
vez, en la linea del cromatdgrafo se dispone de una valvula de aguja que restringe el paso
de caudal de gases repartiéndose entre venteo y entrada al cromatografo (Agilent 490
Micro GC) con el fin de controlar la entrada de caudal de gas a éste. En el Anexo C se
dispone de mas informacion acerca de funcionamiento, configuracién de columnas y
detectores, y calibraciones de los gases medidos.

La interconexion de las diferentes zonas de la planta se ha realizado mediante
tuberias de nylon o acero inoxidable (*/s, /s, y */16 de pulgada), habiéndose utilizado acero
inoxidable para aquellas que transportan vapores condensables.
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En el Anexo D se dispone de una informacion detallada acerca del funcionamiento
y puesta en marcha de la planta experimental.

2.2 Descripcion de los sélidos utilizados.

En este apartado se hace un breve comentario acerca de los sélidos (metales y
soportes) utilizados en la realizacion de los ensayos.

En primer lugar, en cuanto a la fase activa de los catalizadores se decidio utilizar
niquel y rutenio. La eleccion de niquel se realizé atendiendo a las razones de su bajo coste,
su interés industrial y su buena actividad y selectividad [Danaci et al., 2016]. Por otro
lado, se utilizo rutenio debido a su alta actividad por gramo de catalizador, asi como una
muy buena selectividad a metano [Garbarino et al., 2016].

Otra de las variables influyentes en el proceso es el soporte utilizado ya que puede
afectar al grado de actividad y selectividad del catalizador [Muroyama et al., 2016].
Ademas, para este estudio en concreto, es importante la eleccion de un material que tenga
buenas caracteristicas fluidodindmicas debido a la importancia de éstas en el proceso, tal
y como se verd en el Apartado 3.2. Con todo ello, y basandose en el estudio de
investigadores como [Jalama, 2017] se ha optado por utilizar la alimina como soporte de
la fase activa.

La preparacion del catalizador se realiza mediante el método de impregnacién a
humedad incipiente a partir de los precursores Ni(NO3)3-6H20 y RuClz-3H20 (ambos
Sigma-Aldrich) y el soporte de Al2O3 (Sasol- Puralox® SCCa-150/200). Los célculos
realizados y el método de preparacion pueden observarse mas detalladamente en los
Anexos E y F respectivamente.

2.3 Caracterizacion de los solidos empleados.

Con el fin de conocer las propiedades mas importantes de los sélidos de partida,
se llevo a cabo un andlisis de éstos mediante una serie de técnicas de caracterizacion. Las
técnicas utilizadas fueron: determinacion de la superficie especifica del soporte sin
calcinar y los catalizadores frescos mediante el método BET (Brunauer, Emmet y Teller),
el andlisis de las estructuras cristalinas mediante difractometria de rayos X (XRD), el
andlisis del contenido en metales de los catalizadores ‘frescos’ mediante fluorescencia de
rayos X (XRF) y la identificacion de los grados de reduccion mediante la reduccion a
temperatura programada (TPR). Es posible ver una descripcion mas detallada en el Anexo
G.

2.3.1 Determinacién de la superficie especifica (BET).
El resultado obtenido de la superficie especifica de cada sélido se puede observar
en la Tabla 3. Cabe destacar el valor de alta superficie especifica de la alimina de partida,

aunque presenta una pequefia pérdida de superficie tras la calcinacion a 500 °C. Para
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ambos catalizadores, tras ser calcinados, se observa una ligera pérdida de superficie
especifica respecto al soporte, siendo algo mayor en el caso del catalizador de niquel.
Esto se atribuye al cubrimiento de poros/superficie por la fase activa depositada, que es
mayor para el catalizador con Ni (valores nominales del 10%, frente al 3% del de Ru).

Tabla 3. Valores superficie especifica para los sélidos preparados.

Soélido Superficie especifica (m?/g)
Al>O3 sin calcinar 200+ 0.4
10% Ni Al,O3 174 + 0.3
3% Ru/ Al>O3 190+ 0.6

2.3.2 Difractometria de rayos X (XRD).

En este ensayo se han determinado las diferentes fases cristalinas presentes para
el caso de la alumina, el catalizador de niquel y el de rutenio ‘frescos’. Los resultados se
muestran en la Figura 5. Es necesario destacar la presencia de gamma alumina
(y-Al203), en todas las muestras analizadas, asi como la presencia de 6xido de niquel y
aluminato de niquel en el catalizador con base Ni y de 6xido de rutenio en el catalizador
con base Ru.

—— Soporte (ALO,) —— Catalizador Ni-10/AL,LO, —— Catalizador Ru-3/Al,0,
e A,,O, (gamma) = NiO v NiALO, 4 RuO,

Intensidad (u.a.)

T T T T T T T T T T T T T T T T T
5 10 15 20 25 30 35 40 45 50 55 60 65 70 75 80 85
2 tita (grados)

Figura 5. Resultados pruebas XRD de los sélidos utilizados.
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2.3.3 Fluorescencia.

En este ensayo se presentan los componentes mas significativos que han sido
obtenidos en el andlisis de la muestra de base Ni (Tabla 4) y la de base Ru (Tabla 5). En
ambos casos se puede comprobar que la preparacion es correcta, aunque la cantidad de
niquel y rutenio metal obtenidas fueron algo superiores a los valores nominales.

Tabla 4. Fluorescencia del catalizador de Ni.

Tabla 5. Fluorescencia del catalizador de Ru.

Elemento Peso (%) Error Elemento Peso (%) Error
Estandar Estandar

Al 45.73 0.09 Al 49.58 0.060

Ni 10.27 0.13 Ru 3.720 0.080

Mg 0.154 0.008 Cl 0.717 0.036

Ti 0.060 0.003 Mg 0.092 0.005

Si 0.015 0.002 Ti 0.069 0.003

2.3.4 Reduccion a temperatura programada (TPR).

En la Figura 6 se muestran los ensayos TRP realizados para los catalizadores. En
ambos casos, se utilizaron 0.1 g de muestra y una rampa de temperatura de 5 °C/min. Los
resultados obtenidos para el catalizador de niquel muestran una sola reduccion del
compuesto NiO a Ni en el rango de temperaturas cercano a 500 °C.

3% RU/ALO,
—— 10% Ni/Al,0,

Sefial TCD (u.a.)

T
50 100 150 200 250 300 350 400 450 500 550 600 650 700 750 800
Temperatura (°C)

Figura 6. Ensayos TPR para las fases activas de los catalizadores usados.
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En cuanto al de rutenio, se observan dos zonas de reduccion. Sin embargo, no
queda muy clara la causa, ya que es poco probable que se deba a la existencia de RuOs 0
RuOs, que necesitan temperaturas mas altas para su formacion y ademas el ensayo de
XRD del catalizador de partida s6lo mostraba la presencia de RuOa.

2.4 Condiciones de operacion.

En este apartado se definen las condiciones de operacion en las que se trabajara
durante los ensayos. Estas condiciones vienen determinadas por las variables a evaluar en
el trabajo (temperatura y presion parcial) asi como otras variables influentes en el proceso
resultantes de los sélidos utilizados, el tipo de reactor, etc... A continuacién, en las Tablas
6 y 7 se muestran las condiciones en las que se han llevado a cabo los ensayos estandar
para las alimentaciones de CO; (sin metano) y biogas, respectivamente.

Tabla 6. Condiciones experimentales para una alimentacion sin metano.

pH2 pAr | pCO2 | pN2 Q total T? dp Peso

(bar) | (bar) | (bar) | (bar) (mL (°C) (um) lecho (g)
STP/min)

0.72 | 0.05 | 0.18 | 0.05 300 400-250°C | 100-200 20

Tabla 7. Condiciones experimentales para una mezcla representativa de biogas.

pH2 | pAr | pCO2 | pN2 | pCHs | Q total Te dp Peso
(bar) | (bar) | (bar) | (bar) | (bar) (mL (°C) (um) lecho
STP/min) (9)
0.491| 0.05 | 0.123 | 0.05 | 0.286 300 400-250°C | 100-200 20

Es necesario destacar que para las Tablas 6 y 7 se han tomado los valores de
presion parcial correspondientes al ensayo de referencia (una relacion Hz:CO- de 4:1),
por lo tanto, hay que tener en cuenta que la presién parcial de estos compuestos
introducidos variara en funcion de esa relacion (de 6:1 a 2:1) manteniéndose constante
una relacion CH4:CO- de 7:3 para el caso del biogés.
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3. ESTUDIOS PREVIOS.

Antes de realizar las series experimentales, se llevd a cabo un estudio de la
termodinamica del proceso, asi como estudios fluidodindmicos para los dos catalizadores,
para asi obtener las condiciones de operacion. El estudio de la termodinamica del proceso
se llevara a cabo con el programa Aspen Hysys por medio de un reactor donde se minimiza
la energia libre de Gibbs. Como base de calculo se utilizardn 100 kmol siendo las
proporciones de N2 y Ar de 5 kmol para todos los casos, es decir un 90 % de reactivos y
variando las concentraciones iniciales de Hz, CO2 y CHa segun el caso. En cuanto al
estudio fluidodindmico, se ensayan las condiciones de minima fluidizacion tanto en frio
como en el intervalo de temperaturas de trabajo, para asi obtener un caudal de gas en el
que se garantice una correcta fluidizacion teniendo en cuenta que la reaccion de
metanacion genera contraccion volumétrica.

3.1 Estudio termodinamico.
El objetivo de este estudio es conocer las condiciones limite de trabajo en la parte
experimental y establecer el rango de operacion en el que se debe trabajar. En principio,

se parte de las condiciones estequiométricas para la reaccion de Sabatier [Ec. 1],
suponiendo una relacion H2:CO2de 4:1 (sin metano) a la entrada. ( Figura 7).
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Figura 7. Estudio del comportamiento de los flujos molares en funcion de la temperatura.
Relacién estequiométrica H»:CO; 4:1.
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Se puede observar que la generacion maxima de CHa se produce por debajo de los
200 °C disminuyendo progresivamente hasta un valor de la mitad a 550 °C. También es
importante destacar la ausencia de CO a temperaturas inferiores a 350 °C, siendo minima
su produccion hasta llegar a los 400 °C. En vista de los resultados, se decide establecer la
temperatura de referencia a 300 °C ya que no se produce un descenso significativo de la
proporcion de metano en equilibrio y se trata de una temperatura comdn para reacciones
de metanacion de COx.

3.2 Estudio velocidad minima fluidizacion.

Se realizé un estudio con el objetivo de conocer la cantidad de flujo que era
necesario introducir para mantener el lecho fluidizado durante los ensayos. Para ello, se
realizaron varias pruebas a diferentes temperaturas: 25 °C (temperatura ambiente), 250°
C y 500 °C, segun el procedimiento convencional de variacion del caudal introducido (de
Argon) y analizando la evolucion de la pérdida de carga originada a través del lecho.
Como resultado, se obtuvieron los resultados mostrados en la Tabla 8. En el Anexo H se
muestra el procedimiento llevado a cabo.

Tabla 8. Influencia de la temperatura en la velocidad de minima fluidizacion.

Ensayos Temperatura (°C) dp (um) Umf
(STPcm®/min-cm?)
Ensayo 1 25 100-200 55.95
Ensayo 2 250 100-200 22.74
Ensayo 3 400 100-200 16.18

Como resultado se puede observar que la velocidad de minima fluidizacion
disminuye al aumentar la temperatura, esto se debe a que la fuerza de friccion del flujo
de gas sobre las es mayor ya que aumenta su viscosidad. Estos resultados se traducen en
que al aumentar la temperatura se necesita un menor caudal de gas para mantener el lecho
fluidizado. A causa de esto, se determind que el caudal minimo de flujo a pasar por el
reactor seria de 300mL STP/min, lo que asegura la fluidizacion dentro del intervalo de
temperaturas de trabajo (250 a 400 °C), teniendo ademas en cuenta la contraccion
volumétrica de gases al reaccionar en el lecho del reactor. La determinacion de la
velocidad de minima fluidizacion tedrica se realiz6 para un tamafio intermedio de
particula (150 um) dentro del rango de particula del catalizador.
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4. RESULTADOS.

En este apartado se mostrard una comparativa de conversion alcanzada entre
ensayos con el catalizador de rutenio y con el de niquel, ante una variacion de temperatura
y presion parcial de reactivos. Posteriormente, se estudiaran las variaciones producidas al
cambiar la composicion de la mezcla introducida para ambos catalizadores (COz2 o
biogas). Para finalizar el estudio, se establecera una comparativa de actividad especifica
entre los catalizadores de rutenio y niquel.

4.1 Activacion de los catalizadores
Antes de empezar las series de ensayos se llevd a cabo la activacion de los

catalizadores. Las condiciones de activacion para el Rutenio se muestran en la Tabla 9 y
para el Niquel en la Tabla 10.

Tabla 9. Condiciones activacion catalizador de rutenio.

pH2 pCO2 pN2 PpAr Q total T dp Peso Tiempo

(bar) (bar) (bar) (bar) (mL (°C) (um) lecho  Activacion
STP/min) (9) (h)

0.72 018 0.05 0.05 300 400 100-200 20 34

Tabla 10. Condiciones de activacion catalizador de niquel.

pH2  pAr pN2 Q total T Dp Peso Tiempo
(bar) (bar) (bar) (mL (°C) (um) lecho Activacion
STP/min) (9) (h)
05 045 0.05 300 500 100-200 20 8

La activacion del catalizador de rutenio se llevd a cabo a 400 °C con un caudal de
300 mL STP/min manteniendo constante la proporcion reactivos:inertes = 90:10 y la
relacion H2:CO2 = 4:1 emulando asi las condiciones estequiométricas de la reaccion de
Sabatier [Ec. 1] y llevando a cabo una ‘activacion reactiva’ demostrada eficientemente en
trabajos previos para lecho fijo [Duran et al., 2018]. En cuanto a la activacion de niquel,
se realizé a 500 °C con una mezcla de Hz que actGa como agente reductor de los dxidos
formados en la calcinacion del precursor. Los resultados de activacion pueden verse mas
detalladamente en el Anexo |.
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4.2 Analisis de condiciones para la alimentacion de CO> (sin metano).

En primer lugar, se muestra un analisis del efecto de temperatura y presion parcial
mediante la introduccién de una mezcla de metanacién consistente en Hz, CO2, Ary N2
(variando la proporcion de presion parcial introducida y manteniendo siempre la relacion
reactivos:inertes=90:10). De la misma manera, se establece la comparativa de los
catalizadores de 3% en peso de rutenio y 10% en peso de niquel para las condiciones
establecidas. Los ensayos se llevaron a cabo con catalizador fresco el cual fue necesario
activar previamente en ambos casos.

4.2.1 Catalizador de rutenio: Efecto de la temperaturay la presién parcial.

Una vez finalizada la activacion dieron comienzo los ensayos de reaccion en los
cuales se introduce un caudal de 300 mL STP/min compuesto en estos ensayos por una
relacion H»:CO> comprendida entre 2:1 y 6:1, partiendo de una temperatura de 400 °C y
realizando descensos escalonados de 25 °C cada hora hasta llegar a la temperatura
definitiva de 250 °C, dando por finalizado el experimento tras 7 horas de duracion total.

Cabe destacar en todos los experimentos la ausencia de gradientes de temperatura
debido a la utilizacion del lecho fluidizado. A pesar de esto, durante los primeros 5
minutos de cada ensayo se produce un incremento temporal de la temperatura de unos 15
°C como efecto de la alta exotermicidad de las reacciones estudiadas. Dicho aumento
desaparece rapidamente debido a la capacidad de transferencia térmica efectiva del lecho
fluidizado y el buen funcionamiento del controlador PID del horno.

En las Figuras 8 y 9 se pueden observar los resultados obtenidos de conversion de
H2 y CO2, respectivamente. En ambos casos, a menor relacion H,:CO: introducida menor
temperatura se requiere para alcanzar la conversion maxima, siendo ésta de 325 °C para
la relacion 2:1, 350 °C para la 3:1 y 375 °C para las relaciones mas altas. A partir de 300
°C se detecta una caida en la actividad importante para todas las ratios probadas.

Se puede observar como las conversiones de los dos reactivos se mantienen
estables a lo largo del tiempo independientemente de la presion parcial o de la
temperatura, no mostrando en ningin momento pérdida de actividad. Por ello se destaca
que se utiliza siempre la misma carga de catalizador (20 g), el cual, tras su activacion
previa, y durante todos los experimentos estudiados, no ha necesitado ningan tratamiento
ni de regeneracion ni de reactivacion.
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Por otro lado, es importante destacar que para relaciones subestequiométricas el
hidrdégeno actlia como reactivo limitante proporcionando las mayores conversiones de
éste, mientras que para relaciones superestequiométricas ocurre justo lo contrario
actuando el CO> de limitante y produciendo para estos casos sus mayores conversiones.
Ademés, para la condicién estequiométrica H2:CO. de 4:1 se esperaba obtener
conversiones iguales para los dos reactivos, sin embargo, la conversion de H» es
ligeramente menor para todas las temperaturas probadas. Esto puede atribuirse a un error
experimental en la medicién del flujo de hidrogeno ya que se incrementa
proporcionalmente con la ratio H2:CO. alimentada al compararlo con los valores de
conversiones de equilibrio mostrados en la Figura 10. A pesar de ello, los valores
experimentales se ajustan correctamente con los valores tedricos calculados, sobre todo
en el caso de los obtenidos para el COo.
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Figura 10. Comparacion entre las conversiones experimentales y de equilibrio para los
experimentos de metanacion con catalizador de rutenio y 90 % de reactivos.

4.2.2 Ensayo repetitibilidad con catalizador de rutenio.

Con el fin de asegurar la validez de los resultados, asi como la actividad del
catalizador de rutenio, se realiz6 una repeticion del ensayo con relacion H2:CO, = 4:1
para analizar posibles diferencias. Entre los dos ensayos se habian hecho nueve
experimentos modificando tanto temperatura como presion parcial de reactantes. Los
resultados obtenidos se muestran en la Figura 11, donde se puede observar que la
conversion en el nuevo ensayo fue ligeramente superior para las temperaturas mas bajas.
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Se

puede deducir que, debido a que el catalizador se activé usando los gases reactivos,

parte de dicho catalizador todavia no estaba totalmente activado con lo cual cuanto mas
tiempo ha estado reaccionando, mejores conversiones a temperatura baja se han obtenido.

En
La

la Figura 12 se ve la comparacion de los dos experimentos con los datos de equilibrio.
ligera mejora que todavia se experimento en actividad, l6gicamente, solo se apreciaba

para las condiciones en las que no se llegaba al equilibrio, es decir a bajas temperaturas.

En cualquier caso, lo exiguo de la diferencia permite dar por totalmente activado el
catalizador.
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Figura 11. Repeticion experimento con catalizador de rutenio relacion H,:CO, = 4:1
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4.2.3 Catalizador de niquel: Efecto de la temperaturay la presion parcial.

En este apartado se muestran los resultados obtenidos utilizando el catalizador de
niquel manteniendo las mismas condiciones que en el Apartado 4.2.1. La activacion del
catalizador se realiz6 segun lo mostrado en el Apartado 4.1 y en el Anexo I. En primer
lugar, se realiz6 un estudio de la temperatura y de la presion parcial, introduciendo
diferentes proporciones de reactivos a la entrada y disminuyendo la temperatura desde
400 °C hasta 250 °C como se ha venido haciendo hasta ahora. En las Figuras 13 y 14
pueden verse los resultados.
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Figura 13. Influencia de la temperatura y la ratio de reactivos en la conversion de H;
utilizando el catalizador Ni 10% en peso/Al,Os para alimentacion sin metano.

Se observa un aumento de la conversion progresivo a medida que disminuye la
temperatura hasta alcanzar un maximo a 300 °C para las relaciones H2:CO, més altas y a
275 °C cuando se introducen relaciones de 3:1 y 2:1. Sélo a 250 °C se detecta una caida
significativa de la conversion para todas las relaciones probadas.

Ademas, se observa que el catalizador de niquel también mantiene valores de
conversiones estables a lo largo del tiempo y para todas las temperaturas.
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Figura 14. Influencia de la temperatura y la ratio de reactivos en la conversion de CO;
utilizando el catalizador Ni 10% en peso/Al,Os para alimentacion sin metano.

Para tener una mejor vision de los resultados, se realiz6 una representacion de la
conversion con respecto a la linea de conversién de equilibrio (representadas en
discontinuo). Para ello se representd un punto de conversion experimental, para cada
temperatura y a tiempos de 30, 90, 150, 210 minutos, etc. Los resultados se pueden
observar en la Figura 15.

Se aprecia como para la mayoria de los casos la coincidencia entre la conversion
de CO2 experimental y la de equilibrio tedrico es 0ptima, habiendo un pequefio desajuste
para la relacion 4:1 que puede ser debido a un error experimental y para la relacion 2:1
en la que no llega a coincidir con el equilibrio para temperaturas altas (no obstante, estos
desajustes son en general, errores menores al 3 %).

En cuanto a la conversion de H. se observa el mismo offset detectado para los
experimentos con el catalizador de rutenio. Se ha visto que dicho desfase es proporcional
al caudal de hidrégeno introducido y por ello es compatible con un posible error de
calibracion del medidor de flujo o de la estimacidn cromatogréfica.
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Figura 15. Comparacion entre las conversiones experimentales y de equilibrio para los
experimentos de metanacién con catalizador de niquel y 90 % de reactivos.

Se observa también como con el catalizador de niquel en las condiciones
experimentales probadas, no seria necesario trabajar a temperaturas altas, ya que para
todas las relaciones introducidas se alcanza un maximo de conversion entre 275 °C y 300
°C dependiendo de la relacién de reactivos. Ademas, al aumentar la relacion H2:CO>
aumenta la conversion del reactivo CO> hasta alcanzar la unidad (siendo en estos casos el
reactivo limitante) en el rango de temperaturas desde 275 °C a 350 °C. Sin embargo, para
las relaciones H2:CO2 mas bajas, donde el Hz actia como limitante, no se llega a alcanzar
la conversion unidad para éste, siendo el maximo de 0,96 a 275 °C.

4.2.4 Ensayo repetitibilidad con catalizador de niquel.

Al igual que para el caso de rutenio se realizo una repeticion del experimento con
relacion H2:CO2 = 4:1 en idénticas condiciones, teniendo en cuenta que entre el primero
y el repetido, se realizd el barrido de experimentos a diferentes relaciones molares y
temperaturas, asi como aquellos experimentos en los que se analizo el efecto de adicion
de biogas sintético (Apartado 4.3). Los resultados mostraron un ligero incremento de la
conversion a las temperaturas de 275 °C y menores. Los resultados se muestran en la
Figura 16.
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Al comparar las conversiones experimentales con las teoéricas de equilibrio
mostradas en la Figura 17, se ve que, a bajas temperaturas, donde se aleja la conversion
experimental de la linea de equilibrio, se produce un aumento de la conversion para el
ultimo experimento realizado tras varios ensayos, lo que indica que el catalizador necesita
un periodo de estabilizacién que ha adquirido tras la realizacion éstos.
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Figura 17. Representacion experimento con catalizador de niquel frente al equilibrio
relacion H,:CO;, = 4:1
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4.2.5 Comparativa de actividad entre catalizador de rutenio y niquel para una
alimentacion sin metano.

En la Figura 18 se muestra una comparativa entre los ensayos llevados a cabo con
catalizadores de rutenio y de niquel. Como en las graficas previas, se representa un punto
de conversion experimental para cada temperatura analizada y los resultados se
representan frente al correspondiente equilibrio (lineas en discontinuo).
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Figura 18. Comparativa de conversion para el catalizador de niquel y rutenio con respecto
al equilibrio para una alimentacion sin metano.

Al comparar los resultados obtenidos con ambos catalizadores, trabajando con
igual caudal y tamafio de lecho, se vio que en el caso del niquel es necesaria una menor
temperatura que con rutenio para llegar a conseguir una maxima conversion y estar cerca
del equilibrio. En el caso del niquel se alcanza un maximo entre 275y 300 °C dependiendo
de la relacion H2:CO- introducida, mientras que con el rutenio se necesita una temperatura
de 350 °C para alcanzar el maximo en todos los casos. En cuanto al efecto de las relaciones
H2:COg; para ambos catalizadores Gnicamente en las relaciones mas altas (5:1 y 6:1) se
consigue obtener la reaccion completa de uno de los reactivos. Para el caso
estequiométrico de la reaccion de Sabatier, con el catalizador de rutenio se consigue
alcanzar el equilibrio para temperaturas de 375 °C y 400 °C obteniéndose una conversién
de 0.87 y 0.84 respectivamente para CO2 y Ha, siendo a 375 °C cuando se obtiene la
maxima conversion alcanzada para el experimento. Sin embargo, con el catalizador de
niguel se consigue estar practicamente en el equilibrio para todo el rango de temperaturas
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entre 300 °C y 400 °C, alcanzandose el maximo valor de conversién a 300 °C siendo esta
de 0.94 para CO>. Lo mismo ocurre a las temperaturas méas bajas donde el catalizador de
niquel, aunque experimenta una caida de conversion, esta es menor que para el caso de
rutenio, lo que arroja unos resultados de conversion mayores. Si se toma como ejemplo
la relacién 4:1 de la Figura 18 se puede ver como a 250 °C las conversiones de CO> con
rutenio y niquel son 0.19 y 0.66 respectivamente. En vista de los resultados, se puede
concluir diciendo que el niquel es mas activo y por tanto lleva a mayores valores de
conversion para igual velocidad espacial de trabajo. Logicamente, si la temperatura es
suficientemente alta para que se alcance el equilibrio se igualan las conversiones para
ambos catalizadores puesto que ya han alcanzado su valor maximo.

4.3 Analisis de condiciones para la alimentacion de biogas.

En este apartado se mostrara un analisis del efecto de la presion parcial y la
temperatura en los ensayos realizados para una alimentacion de biogés sintético. Se
mantiene una proporcién de 90 % de reactivos y 10 % de inertes y la relacion CH4:CO;
de 7:3, relacién tipica de un biogéas obtenido por degradacién anaerobia de residuos.
Ademas, para analizar la influencia de la relacion H2:COy, ésta se varia desde 2:1 hasta
6:1. El objetivo del estudio es evaluar la influencia, en términos de conversion, de la
presencia de metano en la alimentacion, ya que podria desplazar el equilibrio hacia los
reactivos [Ec. 1] o generar reacciones secundarias no deseadas.

También a modo de resumen se establecera la comparativa entre los dos
catalizadores: el de 3% en peso de rutenio y 10% en peso de niquel para este tipo de
alimentacion.

4.3.1 Catalizador de rutenio: efecto de la temperatura a diferentes relaciones
H,:CO, alimentando biogés.

A diferencia del estudio anterior, en esta secuencia de ensayos no hizo falta
activacion de catalizador puesto que no se observo desactivacion en los ensayos donde
no se adiciond metano, es por ello, que los catalizadores de partida son los provenientes
del estudio anterior.

Los ensayos se llevaron a cabo partiendo de una temperatura de 400 °C y
disminuyendo la temperatura cada hora 25 °C hasta llegar a 250 °C, temperatura a la cual
se finalizaba el ensayo. Estas condiciones se llevaron a cabo para cada presion parcial
introducida, llegando a obtener los resultados mostrados en las Figuras 19 y 20.
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Figura 19. Conversion de hidrdgeno a diferentes temperaturas y relaciones H,:COy,
usando como alimentacién biogas con ratio CH.:CO- de 7:3. Catalizador Ru.

En la Figura 19 se aprecia claramente como para las relaciones méas bajas, 3:1 'y
2:1 se alcanza el méaximo de conversion de hidrégeno (0.85 y 0.87 respectivamente) a 325
°C. Sin embargo, tal y como sucedia al introducir una alimentacion sin metano, a medida
que aumenta la relacion H,:CO; alimentada, se observa cOmo se necesita una mayor
temperatura (350 °C) para alcanzar la maxima conversion, llegando ésta a ser muy
proxima a la unidad para el reactivo limitante (COz) en el caso de la relacion 6:1 (véase
Figura 20). Al comparar los resultados obtenidos para esta alimentacion con los
resultados alimentando CO-, se observa como la presencia de metano ha hecho disminuir
la temperatura necesaria para alcanzar el méximo de conversion para todas las relaciones
introducidas. Ademas, también disminuye el valor maximo de conversién para cada
relacion. Teniendo en cuenta las Figuras 8 y 19 y las Figuras 9 y 20, y en vista de los
resultados, se puede concluir que la presencia de metano en la mezcla reaccionante es
asimilable a la de una sustancia inerte disminuyendo la proporcion de los reactivos, por
lo que consecuentemente disminuye la conversion.

28



Metanacion de CO; con Hidrogeno en lecho fluidizado para “upgrading” de biogas:
analisis de catalizadores Ni/Al,03; y Ru/Al,03

400°C 375°C  350°C 325°C  300°C  275°C  250°C

1.0 1
y m"‘““““‘,‘ Ratio H,:CO,
0-9 _ f vvvvvvv v a4 2:1
—e—3:1
081 J — —— 41
._% h —v—5:1
g 07_ * 6'1
8 0.6 ;Oumﬂ--u' soe *
c s
'O 0.5+
v
g 0.4 Mw
c YT |
(@) e
. f \»« v
0.3 - A
= ]
0.2 -
0.1

I I
50 100 150 200 250 300 350 400 450 500

O_

Tiempo (min.)

Figura 20. Conversion de dioxido de carbono a diferentes temperaturas y relaciones
H,:CO,, usando como alimentacién biogas con ratio CH4:CO; de 7:3. Catalizador Ru.

Es necesario indicar que se prolongo el ensayo de relacion 4:1 a 250 °C para poder
comprobar la estabilidad del catalizador a bajas temperaturas, donde no se alcanzan
condiciones de equilibrio. Se puede ver que la actividad se mantiene estable también en
este periodo adicional, sin existir incrementos en las conversiones, lo que corrobora que
en estos experimentos se contaba con un catalizador de rutenio totalmente activo.

Para comparar los resultados experimentales con los maximos posibles a obtener
se escogid un punto de conversion experimental significativo para cada temperatura y se
representaron frente al equilibrio para cada relacion introducida. El resultado se muestra
en la Figura 21.

Al igual que ocurria al introducir una alimentacion de CO- libre de metano, al
aumentar la relacion H2:CO; el reactivo CO2 (limitante en relaciones altas) se veia
favorecido llegando a alcanzar conversiones muy proximas a la unidad. Justo lo contrario
ocurre al disminuir la relacion hasta niveles subestequiométricos donde en ningln caso
se llegaba a alcanzar esa conversion total para el reactivo de Hz que en estos casos actuaria
como limitante.
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Figura 21. Comparativa de las conversiones experimentales y de equilibrio para el biogas
usando catalizador de rutenio. Ratio CH4:CO; 7:3.

Si se compara esta Figura 21, con la figura similar obtenida sin la presencia de
metano en la mezcla reactiva (Figura 10), se observa como las conversiones de equilibrio
han disminuido su valor para todos los casos, 1o que provoca que aun alcanzando ese
equilibrio se obtengan conversiones menores. Esto se puede justificar con la cantidad de
metano introducida en la mezcla, la cual disminuye la capacidad de reaccion. En concreto,
si se atiende a la relacién 4:1, se observa como la conversion maxima de CO» disminuye
desde 0.87 hasta 0.83 respectivamente.

4.3.2 Catalizador de niquel: efecto de la temperatura a diferentes relaciones
H,:CO, alimentando biogés.

En este apartado se analizaran los efectos de la temperatura y la presion parcial
para el catalizador de niquel manteniendo la misma forma de operar de los ensayos, es
decir, variando la temperatura desde 400 °C hasta 250 °C con descensos escalonados de
25 °C. Los resultados obtenidos para la conversion del hidrogeno y dioxido de carbono
se muestran en las Figuras 22 y 23 respectivamente.
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Se puede observar el efecto que produce el catalizador de niquel sobre la mezcla
de biogas. Destaca sobre todo la estabilidad en la conversion de hidrogeno para relaciones
H.:CO:; altas, tal y como puede observarse en la Figura 22. Por otro lado, también destaca
el punto de méaxima conversion que se observa para todos los casos en 275 °C, aunque
para las relaciones mas altas ese punto de maxima conversion se comparte con 300 °C.
Finalmente, como era el caso de la alimentacién de CO. sin metano, se puede observar
como hay una caida significativa de actividad, aunque menor que para el caso de rutenio,
a 250 °C.

Una vez mas, se muestran los resultados del catalizador de niquel mediante la
representacion de 7 puntos experimentales de conversion significativos de cada una de
las temperaturas. Estos resultados son visibles en la Figura 24.
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Figura 24. Comparativa de las conversiones experimentales y de equilibrio para el biogas
usando catalizador de niquel. Ratio CH4:CO; 7:3

A lavista de los resultados mostrados en la Figura 24, se observa como los valores
de conversion de equilibrio han disminuido respecto a la introduccién de una
alimentacion de COz sin metano y, ademas, se observa como para las relaciones mas
bajas, no se llega a alcanzar esa conversion de equilibrio que si se habia conseguido. Por
otro lado, a partir de la relacién 4:1, siempre se alcanza el equilibrio con unos resultados
coincidentes con los equilibrios teéricos para el CO2. Ademaés, se produce una
disminucion del desfase en las conversiones obtenidas para el hidrégeno, que
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aparentemente parece corregido para la relacion 2:1 (se ha producido una disminucion
del error junto con el tamafio de escala) y minimizado en el resto de relaciones, ya que se
ha producido una disminucion del caudal de entrada de hidrogeno para cada condicién,
al introducir como parte de la alimentacion metano.

4.3.3 Comparativa de actividad entre catalizador de rutenio y de niquel para
una alimentacion de biogas.

Del mismo modo que se realizd una comparativa entre catalizadores para los
ensayos realizados alimentando CO», se realiza la comparativa para esta secuencia de
estudios. Los resultados para cada relacion H2:COz introducida son representados junto a
los equilibrios correspondientes en la Figura 25.
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Figura 25. Comparativa de conversion para el catalizador de niquel y rutenio con respecto
al equilibrio para una alimentacion de biogas.

En primer lugar, se observa como el catalizador de niquel arroja unos valores de
conversion mas cercanos al equilibrio comparado con el de rutenio para un mayor rango
de temperaturas, lo cual es positivo puesto que permite alcanzar mayores valores de
conversion con una menor necesidad energética, ya que para el niquel los maximos de
conversion se producen a temperaturas comprendidas entre 275 °C y 300 °C dependiendo
de la relacion molar de reactivos introducida. Por otro lado, cabe destacar, una ligera
ventaja del catalizador de niquel sobre el de rutenio a relaciones bajas (2:1 y 3:1) donde
se produce una mayor conversion, (aunque no es muy significativa) del reactivo limitante
(en este caso el hidrogeno). Justo lo contrario ocurriria a relaciones altas (5:1 y 6:1) donde
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el catalizador de rutenio parece sacar ventaja para el rango de temperaturas comprendido
entre 350 °C y 400 °C. Si se analiza la relacion 4:1 se observa claramente una igualdad de
conversion entre catalizadores a temperaturas altas, mientras que por debajo de 350 °C se
manifiesta un descenso més acentuado para el caso del rutenio que el del niquel, llegando
a tener a 250 °C una conversion de dioxido de carbono para el rutenio de 0.24 frente a
0.74 del niquel. Para concluir, conviene recalcar que una alimentacion de biogas reduce
la temperatura necesaria para lograr alcanzar el maximo de conversion, pero por el
contrario disminuye el valor de conversion maximo que se puede lograr si se compara
con una alimentacion de solamente CO». Para ambos casos, el catalizador de niquel
demuestra mejores resultados de conversion si se comparan a temperaturas bajas
(menores de 350 °C) y se igualan en el rango comprendido entre 350 °C y 400 °C.

4.4 Comparativa de actividad especifica de ambos catalizadores.

A la vista de los resultados obtenidos (mayor actividad general del catalizador de
base Ni), para determinar el metal méas efectivo como fase activa, se realiz6 una
comparativa especifica de actividad por gramo de metal en el catalizador. En la Figura 26
se muestran los resultados obtenidos para la reaccién de Sabatier en condiciones
estequiométricas (ratio Ho:CO» = 4:1). Las masas respectivas de los catalizadores de
niquel y rutenio se obtuvieron a partir de los valores de caracterizacion por fluorescencia
mostrados en las Tablas 4 y 5. En el Anexo K se muestran los calculos realizados, asi
como los resultados para las relaciones 2:1y 6:1.
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Figura 26. Comparativa de la velocidad de reaccion por gramo de catalizador para la

relacion 4:1.
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Para todo el rango de temperaturas por encima de 275 °C se observa como el
catalizador de rutenio es mucho mas activo que el de niquel por gramo de metal. Sin
embargo, a 250 °C, para ambas alimentaciones introducidas, se puede observar como el
catalizador de niquel proporciona una mayor conversion por gramo de fase activa.

Si se observan los resultados obtenidos a lo largo del trabajo, es conveniente decir
que el rango de temperaturas en el que se trabajara estara siempre por encima de 250 °C
y atendiendo a la Figura 26 se puede asegurar que el catalizador de rutenio es mucho
mejor para trabajar a estas temperaturas. A pesar de ello, en las Figuras 18 y 25, como se
comentd con anterioridad, se puede ver como para ese rango de temperaturas en el que se
desea trabajar actia mejor el catalizador de niquel. Esto es debido al uso de una carga de
catalizador mayor de la necesaria, lo cual enmascararia o ralentizaria la pérdida de
actividad. Un analisis adicional deberia tener en cuenta el coste de ambas fases activas,
siendo para el Ru del orden de 300 veces mayor que para el niquel.

4.5 Comparativa de rendimiento para los catalizadores frente a otros
estudios previos de literatura.

Para concluir con el estudio, se presenta una comparativa de los resultados
obtenidos, expresados en términos de rendimiento a metano, frente a los resultados de los
trabajos referidos en la introduccion de [Zheng et al., 2016] para el caso del rutenio y de
[Garbarino et al., 2016] para los catalizadores de rutenio y niquel. Como en ninguno de
los ensayos realizados en este trabajo se han detectado compuestos de carbono en fase
gaseosa diferentes a CO2 0 CHa, se pueden equiparar los valores de conversion de CO; a
rendimiento de éste a CHa.

En la Figura 27 se observa que los rendimientos con Ru de Zheng et al. 2016 son
mayores que los obtenidos en este trabajo para temperaturas bajas. Justo lo contrario
ocurre para las temperaturas mas altas. Si se comparan los resultados obtenidos para el
rutenio en el presente trabajo con los equivalentes de Garbarino et al. 2016, se puede ver
cémo ha habido una mejora del rendimiento para todas las temperaturas. Por Gltimo, si se
atiende a los resultados con niquel, los rendimientos obtenidos en este trabajo mejoran
considerablemente los obtenidos por Garbarino et al. 2016.

En el lecho fluidizado usado en este trabajo el valor GHSV es de en torno a 500
h, lo que supone una velocidad espacial relativamente baja dada la alta carga de solido
catalitico del lecho. Los trabajos citados en esta comparativa se realizaron en lecho fijo
con valores de velocidad espacial GHSV 10000 h't y 55000 h, respectivamente para
Zheng et al. 2016 y Garbarino et al. 2016. Se puede concluir con que la mejora en
rendimientos a metano lograda en este trabajo con respecto a los valores bibliograficos es
consecuencia de la menor velocidad espacial. No obstante, cuando se tienen peores
rendimientos a bajas temperaturas (en concreto, respecto a los valores de Zheng et al.
2016), cabe suponer que los resultados obtenidos en lecho fijo estén afectados por la
existencia de puntos calientes a mayor temperatura que la nominal.
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Figura 27. Comparativa del rendimiento obtenido a partir de los catalizadores usados a
diferentes temperaturas.

36



Metanacion de CO; con Hidrogeno en lecho fluidizado para “upgrading” de biogas:
analisis de catalizadores Ni/Al,03; y Ru/Al,03

5. CONCLUSIONES

Se ha realizado el estudio de dos catalizadores sintetizados mediante el método de
impregnacion a humedad incipiente y se ha evaluado su comportamiento siendo
sometidos a diferentes condiciones de reaccion de metanacion. Por un lado, se tiene un
catalizador de rutenio con 3% en peso y por otro uno de niquel con un 10% en peso.

Se realiz6 una activacion con diferentes mezclas reactivas para el caso de niquel
y rutenio. Se determiné que el tiempo de activacion para el rutenio era mucho mayor que
para el niquel a temperaturas altas. A temperaturas mas bajas, el catalizador de rutenio se
seguia activando transcurridos varios ensayos. Se vio que en ambos catalizadores no se
apreciaba desactivacion.

En la metanacion de una corriente de CO2, se determind que el catalizador de
rutenio necesitaba mayor temperatura para alcanzar la conversién maxima. Ademas, con
el catalizador de rutenio solo se lograba una proximidad al equilibrio para temperaturas
superiores a 350 °C mientras que con el de niquel esta proximidad se obtenia a
temperaturas superiores a 300 °C.

El comportamiento de los catalizadores era similar para la metanacion de una
mezcla representativa de biogas que para la metanacion de una corriente de CO,. No
obstante, con ambos era necesario trabajar a una temperatura en torno a 25 °C superior
para metanacion del biogas de cara a alcanzar las maximas conversiones. Este
comportamiento se achaco a que la presencia de metano en la alimentacion disminuia la
presion parcial de reactivos y por lo tanto la velocidad de reaccion.

En conclusion, se observd que el niquel presentaba unos resultados mejores que
el rutenio para todos los casos. No obstante, realizando un estudio de velocidad de
reaccion por gramo de catalizador se determiné una mayor actividad especifica,
practicamente a todas las temperaturas, para el catalizador de rutenio. Esto concuerda con
la bibliografia y confirma que el mejor comportamiento del niquel estaba relacionado con
la introduccién de una mayor carga de catalizador. Por otra parte, con las condiciones
ensayadas de carga de catalizador en el lecho y caudales de reactivos empleados, no se
observa pérdida de actividad por deposicion de coque u otros factores.
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6. TRABAJO FUTURO

En vista del estudio realizado, de los resultados obtenidos y del reactor y

condiciones empleadas, se pueden realizar algunos de los trabajos siguientes con el fin de
profundizar en el tema.

Trabajar con mezclas de biogas reales, ya que la realizada en el presente proyecto
no contempla otros componentes como el H»S e impurezas minoritarias.

Llevar a cabo ensayos de reaccion con periodos mas largos de tiempo con el fin
de comprobar posibles desactivaciones o ganancias de actividad en los
catalizadores.

Hacer ensayos con otro tipo de catalizadores y elaborar una comparativa con los
expuestos.

Comparar experimentalmente rendimientos entre lecho fluidizado y lecho fijo,
trabajando a valores anadlogos de velocidad espacial. Determinacién del efecto
relativo producido por la mejora de la isotermicidad.
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8. ANEXOS

A. Calibracién medidores de flujo masico.

Como trabajo inicial dentro del proyecto se realizd la calibracion de los
medidores-controladores de flujo mésico para que la adicién de gases alimentados al
sistema fuese lo mas preciso posible. Para ello y con ayuda de un burbujimetro, se calibro
cada gas en las condiciones del laboratorio y posteriormente se realizo la conversién de
los caudales a condiciones estandar. En el caso del medidor Brooks el valor de pantalla
es mediante porcentaje y para el caso de los Alicat mediante caudal masico en mL. En las

Figuras A.1, A.2, A.3, A4y A5 se pueden observar los resultados de calibracion.
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B. Programacion del horno.

La programacion del horno se realiza en funcion del ensayo que se va a llevar a
cabo mediante la introduccion de unos valores de rampa de calentamiento. Se efectuaron
dos ensayos, uno de activacion del catalizador y los ensayos de reaccion.

En el ensayo de activacion, la temperatura ascendia desde 25 °C hasta 500 °C. Este
calentamiento se realizaba en dos fases, una primera fase en la que se introducian valores
de rampa de 10 °C/min hasta alcanzar los 300 °C y una vez alcanzado el valor, la segunda
fase consistia en introducir una rampa de 5 °C/min hasta alcanzar los 500 °C. Una vez
alcanzada esta ultima temperatura, se mantenia durante todo el experimento.

En los ensayos de reaccidn, la temperatura variaba desde temperatura ambiente
hasta los 400 °C. Para lograr los 400 °C se introducia una rampa de 5 °C/min hasta alcanzar
la temperatura. Una vez estabilizada la temperatura, se comenzaba el ensayo.

C. Descripcion del método cromatografico y calibracion
cromatografica.

El equipo usado para el andlisis en la planta experimental es un micro-
cromatografo de gases Agilent 490 Micro GC. La separacion de los compuestos se
realizard por tres columnas, la primera y la segunda tienen el mismo tipo de columna
cromatografica, un tamiz molecular (MS 5A plot), y se diferencian en el gas portador de
referencia. Aunque los dos canales separan los mismos gases permanentes, en un caso al
usar Ar como portador se puede analizar con mucha resolucion el H, por otra parte, al
usar He como portador, se gana resolucion del resto de gases permanentes, N2, CHa, CO.
La tercera columna que utiliza como gas portador He tiene una columna capilar (PPQ 10)
que permite la medicién del CO», asi como hidrocarburos y alcoholes de cadena corta
(hasta Cas). En cuanto a los detectores de analisis se tratan de tres TCDs (detector de
conductividad térmica) cada uno ubicado detras de su respectiva columna. Estos
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detectores nos permiten la lectura de los gases de salida que posteriormente seran
mostrados en unidades de éarea en la pantalla del ordenador.

C1. Calibracion cromatografica.

En este apartado se muestran los resultados obtenidos de la calibracién
cromatografica realizada a los compuestos que se utilizan en los ensayos. En este proceso
se introducen las cantidades de caudal deseadas de cada compuesto (gracias a la
calibracion previa de los medidores-controladores del Anexo A) con el objetivo de tener
una referencia de los valores que se obtendran en los ensayos llevados a cabo. Es por ello,
que es necesario realizar la calibracion en el rango de valores con el que se trabajaré en
los experimentos.

Las calibraciones se realizaron introduciendo un caudal del compuesto a calibrar
junto con un caudal de inerte (Ar) y se fue variando la proporcién introducida para
conseguir valores de areas a diferentes presiones parciales introducidas.

El método de calibracion consistio en realizar varios muestreos hasta verificar la
estabilizacion de las areas de los compuestos introducidos y posteriormente realizar
secuencias de 8 analisis para cada mezcla de gases introducida. A continuacion, se realizo
una seleccion de los valores mas préximos descartando los maximos y minimos y
elaborando una media aritmética de los restantes obteniendo asi el valor representado de
cada area. Como resultado del procedimiento se obtienen las Figuras A.6, A.7, A.8, A.9,
A.10 y A.11. Cabe destacar a la vista de los resultados la utilizacion del canal 2 para la
lectura del metano y de todos los componentes que se leen en él debido a su precision en
comparacion con los otros canales.
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Figura A.6 Calibracion CH, canal 1. Figura A.7 Calibracion CH, canal 2.

44



Metanacion de CO; con Hidrogeno en lecho fluidizado para “upgrading” de biogas:
analisis de catalizadores Ni/Al,03; y Ru/Al,03

80000000 1— 60000000 — >
Area cromatogréfica = (1,407x10°%*Pparcial Areas cromatogréficas = (1,812x10%)*Pparcial
70000000 4 R? = 2=
R =0,999 50000000 R"=0,999
S 60000000 g
= & 40000000
@ 50000000 ©
2 3]
T B
S» 40000000 5, 30000000 ~
o o
E ©
§ 30000000 E 20000000 -
o o
@ 20000000 0
[ @
= - D 10000000
10000000 Calibrado CH, (canal 3) < —=— Calibrado CO,
0 —— Regresion lineal 04 — Regresion lineal
T T T T T T
0.0 0.1 0.2 0.3 0.4 0.5 000 005 010 015 020 025 030
Pparcial CH, (bar) Pparcial CO, (bar)
Figura A.8 Calibracion CH4 canal 3. Figura A.9 Calibracion CO; canal 3.
_ — = . 70000000 — — - -
450000 | Area cromatogréfica = (6,30268x10")*Pparcial Area cromatografica = (6,769x10")*Pparcial

R’=1

2 _
60000000 R*=1

400000

> 350000 - : 50000000

300000

40000000

250000
30000000 +
200000
20000000 +
150000

Area cromatografica (u.a.)
Area cromatogréfica (u.a.)

10000000 +

100000 Calibrado N, —=— Calibrado H,

50000 — Regresion lineal 01 —— Regresion lineal
O.;)l 0.;)2 0.2)3 04I04 0.2)5 O.I06 0.2)7 0.0 0?1 072 0:3 014 O:5 0?6 077 0:8 019 1.0
Pparcial N, (bar) Pparcial H, (bar)
Figura A.10 Calibracién N; canal 2. Figura A.11 Calibracién H; canal 2.

D. Puesta en marcha de la planta experimental.

El objetivo de la planta experimental es la realizacion de experimentos de
conversion variando las condiciones iniciales de temperatura y presion parcial de
reactivos introducidos. Es por ello, que la planta requiere de un buen control térmico, asi
como la répida estabilizacion de los productos gaseosos obtenidos.

D1. Carga del reactor.

En primer lugar, se lleva a cabo la preparacion del reactor. Para ello, se lava con
agua destilada, posteriormente, se realiza otro lavado con acetona y se deja secar unos
minutos al aire. Transcurridos esos minutos, se inyecta aire comprimido al reactor usando
un soplador. Por dltimo, se deja secar en un horno a 100 °C durante una hora
aproximadamente.
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En segundo lugar, se pesan 20 gramos de catalizador previamente preparado (ver
Anexo F) en una balanza de precision. A continuacion, se introducen dentro del reactor
con sumo cuidado mediante un embudo de sélidos. Una vez llenado, se mide el volumen
del sélido en reposo y se procede a su colocacion dentro del horno. Se conectan las
tuberias de entrada al reactor y de salida, estas Ultimas son de viton (que es un polimero
que soporta temperaturas de hasta 220 °C y es inerte a los gases de reaccion). Se coloca
el tapon de silicona en la parte superior del reactor y se hace pasar el termopar justo por
el centro del tapdn hasta colocarlo debidamente. Se coloca otro termopar en la tuberia de
salida del reactor, el cual es necesario para asegurar que la temperatura en todo el tramo
desde la salida del reactor al modulo Peltier esté alrededor de los 180 °C para evitar
condensaciones. Finalmente, se hace pasar un flujo de gas a través del reactor para
comprobar si hay fugas y realizar un control de la temperatura, aislandolo térmicamente
con fibra de vidrio en las zonas de pérdida de calor si fuera necesario.

D.2 Encendido de equipos y aperturas de valvulas.

En primer lugar, se carga el método de anélisis del cromatdgrafo para que se
estabilice, puesto que es lo que mas tiempo requiere.

Posteriormente, se enciende la campana extractora y se abren las valvulas
todo/nada de pared para permitir el paso de flujo de argén utilizado para fluidizar y
calentar el lecho. A continuacion, se enciende el modulo Peltier y el horno con las
condiciones del ensayo que se vayan a llevar a cabo (ver Anexo B) y a la vez se enciende
la resistencia eléctrica que calefacta la tuberia de salida del reactor.

D.3 Ensayo de activacion.

En los ensayos de activacion llevados a cabo con el catalizador de niquel, se hace
pasar una alimentacion constituida por 50 % de hidrégeno, 45 % de argén y 5 % de
nitrégeno constituyendo un caudal total de 300 STPmL/min. El objetivo de esta mezcla
es la reduccion de los éxidos formados sobre el catalizador en la fase de sintesis. Es por
ello, que se introduce hidrogeno, ya que es el compuesto mas reactivo y que antes se
observo que contribuia a la activacion del catalizador. A su vez, se acompafa de una alta
proporcion de inertes debido a la alta inflamabilidad del hidrogeno.

El método de operacion consiste en la introduccion de un caudal de 250
STPmL/min de Ar con el objetivo de inertizar el lecho y de fluidizarlo al mismo tiempo
gue se aumenta la temperatura del horno a 500 °C. Al mismo tiempo, se hacen pasar los
caudales de hidrdgeno y nitrégeno que constituyen la mezcla reaccionante por la linea de
venteo. Una vez que se igualan las presiones en ambas lineas y se tienen las condiciones
requeridas, se disminuye el caudal de argon a 135 STPmL/min y se conmuta la valvula
de la linea de venteo hacia el reactor.
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Por otra parte para el caso del catalizador de Ru, la activacion se realiza con una
mezcla de H2:CO- y a 400 °C, pues por estudios previos se vio que la activacion usada
con el catalizador de niquel en este caso no era efectiva.

D.4 Ensayo de reaccion.

En primer lugar, se pasa un caudal de argon de 250 STPmL/min para fluidizar el
lecho al mismo tiempo que se incrementa la temperatura hasta 400 °C. Alcanzadas estas
condiciones, se hace pasar la mezcla reaccionante de cada ensayo (con un caudal total de
275 STPmL/min) por la linea de venteo. Una vez que se tiene la presion en ambas lineas
igualada, se reduce el caudal de argon a 15 STPmL/min y se conmuta la valvula de 3 vias
para dar entrada al caudal total de gases (300 STPmL /min) al reactor. Se contabiliza el
tiempo de retardo en funcion del tiempo medio de residencia de la planta (24 segundos)
y se comienzan las mediciones.

E. Calculo preparacion de catalizadores.

A continuacién, se muestran los célculos realizados en la preparacion del
catalizador de rutenio. Los mismos calculos se llevaron a cabo con el catalizador de
niquel.

Se parte de un precursor comercial de RuClz-3H20 (sigma Aldrich) por lo que en
primer lugar se calcula la cantidad de rutenio por gramo de precursor. [Ec. Al]. Y la
cantidad de precursor que se necesita para obtener 3 gramos de rutenio. [Ec. A2].

g

grutenio _  PmRu _ _ 0.3864 # [Ec. Al]
g precursor  Pmprecursor ol Precursor
1 gprecursor ——» 0.3864 g Ru [Ec. A2]

X gprecursor — 3gRu
X =7.764 g del precursor necesarios.

Como se deseaba obtener 100 gramos en total de catalizador con un 3% en peso
de rutenio, a los 3 gramos de rutenio puro obtenidos se le afiadié 97 gramos de soporte
(Al203). De la misma manera se calcularian los gramos necesarios para la preparacién de
catalizador de niquel.

F. Meétodo de preparacion de catalizadores.

Tanto el catalizador de niquel como el de rutenio se preparé mediante el método
de humedad incipiente. Este método consiste en la determinacion de la cantidad de
disolvente (en este caso H20) que es capaz de absorber 1 gramo de soporte (en este caso
Al>Oz3) sin observar disolvente excedente. Como resultado se observo que se absorbian
0.942 g de H20 por gramo de soporte. De manera que para los 97 gramos que se tenian
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en la muestra se necesitaron 91.37 g de H20. Esta cantidad se afiadid a la cantidad de
precursor calculada en el Anexo E para cada catalizador.

Seguidamente, se distribuyeron los 97 gramos de soporte sobre una superficie
plana en un recipiente de vidrio. A continuacién, se impregné el soporte con las
disoluciones de los precursores sobre dicha superficie.

Por altimo, se introduce el recipiente con la mezcla homogénea en una estufa a
120 °C durante 12 horas. Seguido se calcina en la mufla durante 8 horas a 500 °C con una
rampa de 1 °C/min. Una vez alcanzada la temperatura, se extrae de la mufla y se deja
enfriar para finalmente tamizar el catalizador para obtener un d, de 100-200pm.

G. Descripcion de los métodos de caracterizacion.

Gl1.BET

Se llevo a cabo este estudio debido a la importancia de la superficie especifica en
la velocidad de reaccién. La determinacion de la superficie especifica se llevo a cabo
mediante el método BET (acrénimo de los autores Brunauer-Emmett-Teller) en un equipo
Micrometrics modelo ASAP 2020. Las mediciones se realizaron a la temperatura de
-196.15°C (correspondiente a la temperatura de condensacion de nitrégeno gas a presion
atmosfeérica).

Como resultado de la determinacion, se obtienen las isotermas de adsorcion de
nitrégeno liquido que permiten obtener el valor de superficie especifica.

G2. XRD

El método de difractometria de rayos X es el Unico método analitico capaz de
suministrar un analisis cualitativo y cuantitativo sobre los compuestos cristalinos
presentes en un sélido.

La técnica consiste en hacer incidir un haz de rayos X sobre el sélido sujeto a
estudio. La interaccion entre el haz de rayos X y los electrones de la materia que atraviesa
dan lugar a una dispersion. Esta dispersion, da lugar a interferencias (tanto constructivas
como destructivas) entre los rayos dispersados ya que las distancias entre los centros de
dispersion son del mismo orden de magnitud que la longitud de onda de la radiacion. El
resultado es la difraccion, que da lugar a un patrén de intensidades que puede interpretarse
segun la ubicacion de los &tomos en el cristal, por medio de la ley de Bragg.

Las medidas se realizaron en un difractometro Rigaku/Max System, provisto de
un anodo rotatorio de cobre. Se ha empleado un monocromador de grafito a fin de
seleccionar la radiacion CuKa del anodo A=1,5418 A. Las condiciones de toma de datos
fueron un paso de 0.03 grados y un rango de barrido (20) desde 10 a 85 grados.
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G3. TPR.

La técnica de reduccion a temperatura programada permite estudiar el efecto de la
temperatura sobre la superficie de reaccién. Se trata de una técnica basada en la etapa de
quimisorcién de los procesos cataliticos. Estos andlisis se utilizan para determinar la
eficiencia relativa del catalizador en la promocidn de una reaccion en particular, para
estudiar el envenenamiento de catalizadores y para controlar la degradacion de la
actividad catalitica con el tiempo de uso.

La técnica, usada para la caracterizacion de 6xidos metalicos, se realizé mediante
la introduccidn de nitrégeno e hidrogeno con un flujo total de 100 NmL/min y una presion
parcial de 0.05 bar (siendo ProtaL = 1bar) en un reactor de cuarzo de 6mm de didmetro
interno contenido en un horno de 1000W pudiendo alcanzar 1200 °C. A su vez, la rampa
de calentamiento utilizada es de 5 °C/min. [LABTE, 2018].

G.4 XRF.

La espectrometria de fluorescencia es una técnica que se basa en la incidencia de
un haz de luz que excita a los electrones en ciertas moléculas o atomos y causa la emision
de luz visible. En el andlisis se ha usado un espectrometro secuencial de fluorescencia de
rayos X de Thermo Electron serie ARL modelo ADVANT XP. Tubo de rayos X de Rodio
(Rh) y se ha utilizado el programa UNIQUANT. El objetivo es conocer el % en peso de
niquel y rutenio que contiene el sélido analizado. Como resultado se obtienen unos
valores préximos, aunque ligeramente superiores a los tedricos calculados con
anterioridad.

H. Calculo velocidad de minima fluidizacion.

El objetivo es determinar el minimo caudal necesario para asegurar la fluidizacion
del lecho en todo momento. Se llevaron a cabo 3 ensayos a diferentes temperaturas (25
°C, 250 °C y 500 °C) que consistian en medir la variacién de presién en el lecho ante
variaciones de caudal de gas a la entrada. Cada ensayo se realiz6 de dos formas diferentes,
primero partiendo de caudal 0 STPmL/min e incrementandolo progresivamente hasta
llegar a 600 STPmL/min y otro disminuyendo progresivamente el caudal desde 600
STPmL/min hasta llegar a 0 STPmL/min. Como resultado, se observo que fluidizar
primero el lecho para luego disminuir el caudal progresivamente arrojaba resultados de
presién mas estables, por lo que se decidio realizar los calculos de esta manera.

Para llevar a cabo el estudio de la presion, se realizaron dos mediciones con el
manometro situado en la entrada de los gases. En la primera se obtuvieron los resultados
del reactor sin carga y en la segunda, del reactor con carga, teniendo en cuenta la caida
de presion en la placa en ambos casos (Figura A.12), de manera que restando una de otra,
se obtuvo la caida de presion provocada Unicamente por el lecho. (Figura A. 13).
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Figura A.12 Determinacion AP del lecho. Figura A.13 Célculo Umf a 298K.

Debido a la inestabilidad de las mediciones de presion, se realiza una
aproximacion lineal en el ensayo de bajada con el fin de obtener la velocidad de minima
fluidizacion. EIl resultado mostrado en la Figura A.13 muestra un valor de minima
fluidizacion de 55.95 cm/min, con lo que teniendo en cuenta la seccion interna del reactor
(5.31 cm?) equivale a un caudal de 297.09 STPmL/min necesario para fluidizar el lecho.
La obtencion de los resultados en los demas ensayos se realiz6 de la misma manera
arrojando resultados de fluidizacion menores, tal y como se mostraron en la Tabla 8.

Por otro lado, se realizaron célculos teniendo en cuenta la contraccion de gases
que se produce por reacciéon. Suponiendo un caudal de entrada de 300 STPmL/min
(requisito de minima fluidizacion), una relacion molar de gases a la entrada
reactivos/inertes 90:10 y H»:CO de 4:1 (puesto que se produce la mayor conversion de
ambos reactivos de todos los casos estudiados) y una conversiéon de 0.92 (conversion
maxima que puede obtenerse termodinamicamente), se realizaron los calculos a partir de
la reaccion de Sabatier [Ec. 1] para valorar si el caudal elegido mantendria el lecho
fluidizado en todos los casos.

4H, + CO2; + | —> CHsy + 2HO + |

Fo (mot/min) 8.84 2.21 1.23 - - -
FreEACCION (mol/min) -8.13 -2.03 - 2.03 4.06 -
FFINAL (mol/min) 0.71 0.18 1.23 2.03 4.06 1.23

NtoTaL = 8.21 mol/min.

PV=nRT [Ec. A3]
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Aplicando la [Ec. A3] se obtiene que Q =200.62 (mLSTP/min), lo que indica que
se trabajara aproximadamente 1.7 veces sobre el minimo caudal necesario de fluidizacion
en el peor de los casos, asegurando la fluidizacién para el resto de experimentos.

I. Activacion de los catalizadores.

A continuacion, se muestran los resultados obtenidos como producto de la
activacion de los catalizadores. La activacion de rutenio se llevo a cabo con una mezcla
de metanacion (0.72 Hz, 0.18 CO2, 0.05 N2 y 0.05 Ar), esto fue debido a que en ensayos
de activacion llevados a cabo con hidrogeno e inertes, se obtenia como resultado una
activacion incompleta tras un largo periodo de activacion. La activacion se llevo a cabo
en 4 dias durante 8-9 horas por dia haciendo un total de 34 horas de activacion hasta
asegurar que la reaccion de hidrégeno se mantenia estable a 400°C, entonces, se dio lugar
al comienzo de los ensayos de reaccion. Los resultados pueden observarse graficamente
en las figuras A.14 y A.15.

Dia 1 Dia 2 Dia 3 Dia 4
1.00
0.95 -
§ 0.90 _%
5 S
\(-G’ 0.85 ;:r\.
N
— 0.80 L — i \S
§e] TEP 2
U) S
5 0.75 0>-> 0.75
2 oo S 00 ——Dial
8" o -~ Dia2
0.65 - 0.65 - ——Dia 3
—— Activacion cat. Ru acumulada.\ — Dia4
060 T ‘I T ‘I T ; T T 060 T T T T T T T T T T T
0 250 500 750 1000 1250 1500 1750 2000 0 50 100 150 200 250 300 350 400 450 500 550
Tiempo acumulado (min) Tiempo (min)

Figura A.14 Activacion acumulada cat. Ru. Figura A.15 Activacion por dia cat. Ru.

La activacion de niquel se llevé a cabo a 500 °C introduciendo una mezcla de 0.5
H>, 0.45 Ary 0.05 N». La activacion fue rapida puesto que a la hora ya se observaba una
conversion nula de hidrégeno lo que suponia que todos los éxidos formados en la
calcinacién habian reaccionado. No obstante, debido a la alta carga de catalizador en el
reactor se decidid mantener el ensayo de activacion durante 8 horas para asegurar la
activacion del total de la carga y evitar la desactivacion en los ensayos de reaccion por
deposicion de coque o sinterizacion.
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J. Estudios de Repetitibilidad.

Se realizaron multiples repeticiones para el ensayo de una alimentacion de CO>
sin metano y relacion H2:CO, 4:1 para los casos con catalizador de rutenio y con
catalizador de niquel.

En primer lugar, se llevo a cabo un estudio de repetitibilidad repitiendo el ensayo
con un intervalo de tiempo entre ellos de 40 dias. Durante este periodo, el reactor cargado
con el catalizador de rutenio habia estado en funcionamiento un minimo de 80 horas de
manera intermitente. Los resultados, transcurrido ese tiempo, se muestran en la Figura
A.16.

400°C  375°C 350°C 325°C 300°C 275°C 250°C 400 °C 375°C 350°C 325°C 300°C 275°C 250 °C
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Figura A.16 Ensayo repetitibilidad para alimentacion de H2:CO; con relacién 4:1 con
catalizador de rutenio.

Se observa cdmo se produjo un aumento de la conversion en la repeticion del
ensayo lo cual se pensd que podia ser producto de una activacién incompleta del
catalizador para temperaturas por debajo de 350 °C.

A causa del primer experimento se realiz6 otro ensayo de repeticién para la
relacion 2:1 que se puede ver en la figura A.17.
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Figura A.17 Ensayo repetitibilidad para alimentacion de H2:CO; con relacion 2:1 con
catalizador de rutenio.

Entre la repeticion de ambos ensayos transcurrié un tiempo de 36 dias en los
cuales se mantuvo el reactor en funcionamiento. Los resultados arrojaron al igual que en
la Figura A.17 un aumento de la conversion, pero menos notable que en el caso anterior,
por lo que se decidié realizar otra repeticion del ensayo 4:1 mostrado en el punto 4.2.2 de
resultados y con el que se confirmd un aumento de la conversion con respecto al ensayo
inicial, pero no tan brusco.

En el caso del catalizador de niquel, se realizd un ensayo para los ultimos puntos
puesto que no coincidian con lo establecido. (Ver Figura A.18).
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Figura A.18 Ensayo repetitibilidad para una alimentacion de H,:CO- con relacién 4:1 con
catalizador de niquel.
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K. Célculos de actividad por gramo de catalizador.

Para la realizacion de la comparativa entre catalizadores se hace una
representacion de la velocidad de descomposicion de didxido de carbono por gramo de
catalizador frente a cada temperatura. A continuacion, se muestran las Figuras A.19 y
A.20 en las que se representan la actividad de cada catalizador para las relaciones 2:1 y
6:1 respectivamente.
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Figura A.19 Representacion actividad catalitica por gramo de catalizador para la relacién
2:1.
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Figura A.20 Representacion actividad catalitica por gramo de catalizador para la relacion
6:1.

Para la obtencion de la velocidad de reaccién, se obtuvo el flujo molar a la entrada,
partiendo del flujo volumétrico y teniendo en cuenta condiciones estandar mediante la
formula de los gases ideales, obteniendo asi el flujo molar total (12.85 mmol/min).
Seguidamente, se calculd el flujo molar de diéxido de carbono a la entrada, a partir de la
fraccion molar de CO> segun el ensayo. Por ultimo, se obtuvo el flujo molar de CO2 que
habia reaccionado, mediante el producto del flujo molar de CO2 con la conversién de CO>
para cada temperatura. Llegados a este punto, se dividié el flujo reaccionado para cada
punto para un gramo de catalizador de rutenio y niquel. En el caso de rutenio se tenian
0,744 g de fase activa (3.72% de 20 gramos) y para el caso del niquel 2.054 g de fase
activa (10.27% en 20 gramos). Obtenida la velocidad de reaccion, se representa un punto
significativo para cada temperatura dando lugar a las figuras representadas.

L. Balance de materiay errores en los ensayos.

En este apartado se muestran las comprobaciones llevadas a cabo para asegurar
en todo momento que los valores obtenidos en el ensayo eran posibles. Para ello, se
realiz6 un balance de materia al carbono estableciendo como error la diferencia entre
entrada y salida de carbono en los compuestos.

Para elaborar el balance se tuvieron en cuenta los flujos molares introducidos. Para
ello, se calculd el flujo molar total a la entrada mediante la ecuacion de los gases ideales
y posteriormente, se calculo el flujo molar para cada compuesto teniendo en cuenta la
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presion parcial introducida para cada ensayo. En cuanto a los flujos de salida, se obtiene
el valor para cada presion parcial de cada compuesto a la salida mediante la calibracién
cromatografica y una vez obtenido el valor de presion parcial, se calcula la concentracion
a través del patron interno (N2) introducido, tal y como se muestra en la [Ec. A4].

mmol, _ P Compuesto (bar) ,

. mmol
F salida ( min ) P N3 (bar) )

F entrada N,

— [Ec. A4]

Una vez obtenido el flujo de salida para cada compuesto se calcula la cantidad de
carbono a la salida en funcién de las moléculas de carbono que contenga cada compuesto.
De esta manera, el balance quedaria como en la figura A.21 para la alimentacion de CO;
sin metano y como en la figura A. 22 para la alimentacion de biogas.

Bal.C CO2entrada = +
Bal. H 2*H2 entrada = 2*H2 salida + 2*H20 saliga + 4*
Bal. O 2*CO2 entrada = 2* + H20 salida

Figura A.21 Balances de materia para alimentacion de CO..
Bal. C CO2 entrada + CH4 entraga= +
Bal. H 2*H; entrada T4*CH4 entrada= 2*H; salida 2*H20 salida + 4*
Bal. O 2*CO2 entrada = 2* + H20 salida

Figura A.22 Balances de materia para alimentacién de biogas.

Es importante destacar dos cosas, por un lado, la realizacién de diferentes balances
de materia en funcion del tipo de ensayo que se trate y la alimentacidn reaccionante que
se introduce vy, por otro lado, que la evaluacion de los errores se realizd mediante el
balance de carbono, ya que el cierre de balance del hidrégeno y del oxigeno es
dificilmente cuantificable puesto que el agua producida se condensa antes de la entrada
de los gases al cromatdgrafo. No obstante, se realizé una medicion del agua condensada
al final de cada experimento con la cual es posible realizar una aproximacion a los moles
de agua formados durante cada proceso y seria posible llegar a cerrar el balance. Esta
ultima comprobacion no llegd a efectuarse debido a la prevision de un gran error
experimental. A continuacion, se muestran los calculos realizados para obtener los errores
en la ecuacion A5.

mmol

min) 100 [Ec. A5]

Entrada de carbono (n:nnilsl)—Salida de carbono (

Entrada de carbono (m"?‘”)
min

Error % =

En las siguientes tablas se muestran los errores calculados para cada punto
significativo de temperatura en los ensayos realizados, obteniendo los 7 valores de error
para cada ensayo mostrados en las Tablas A.1, A.2, A3y A.A4.
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Tabla A.1 Error experimental en el balance de carbono para el ensayo alimentacion de COzsin

metano con catalizador de rutenio.

Relacion 2:1 3:1 4:1 51 6:1
Temperatura
400°C -1.83% 0.90% -2.05% -2.33% -2.47%
375°C -1.54% 0.24% -1.98% -2.20% -2.23%
350°C -1.11% -0.41% -1.64% -1.09% -1.91%
325°C -0.59% -0.56% -1.55% -1.07% -1.81%
300°C -0.55% -2.38% -2.18% -1.70% -2.68%
275°C -0.44% -3.80% -3.47% -2.58% -4.41%
250°C -0.72% -6.06% -4.15% -4.25% -5.91%

Tabla A.2 Error experimental en el balance de carbono para el ensayo con alimentacion de CO: sin
metano con catalizador de niquel.

Relacién 2:1 3:1 4:1 51 6:1
Temperatura
400°C -2.99% -3.63% -3.07% -3.97% -3.29%
375°C -3.49% -4.15% -2.92% -3.87% -2.82%
350°C -2.90% -4.08% -2.43% -3.29% -2.82%
325°C -2.20% -3.35% -1.76% -2.79% -2.49%
300°C -1.53% -2.54% -1.34% -2.29% -2.27%
275°C -0.45% -1.57% -0.84% -2.06% -1.33%
250°C -0.43% -1.66% -1.88% -2.39% -2.09%

Tabla A3 Error experimental en el balance de carbono para el ensayo con alimentacion de biogas y
catalizador de rutenio.

Relacién 2:1 3:1 4:1 5:1 6:1
Temperatura
400°C -4.41% -4.84% -6.00% -5.39% -6.53%
375°C -4.37% -4.61% -6.06% -5.14% -6.12%
350°C -4.57% -4.28% -5.40% -4.76% -4.83%
325°C -3.47% -3.02% -4.61% -3.59% -6.35%
300°C -2.89% -2.93% -4.84% -3.62% -3.93%
275°C -2.76% -3.15% -5.15% -3.68% -4.08%
250°C -3.29% -3.30% -5.29% -4.60% -6.32%
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Metanacion de CO; con Hidrogeno en lecho fluidizado para “upgrading” de biogas:
analisis de catalizadores Ni/Al,03; y Ru/Al,03

Tabla A.4 Error experimental en el balance de carbono para el ensayo con alimentacion de biogéas y
catalizador de niquel.

Relacion 2:1 3:1 4:1 51 6:1
Temperatura
400°C -8.01% -9.73% -8.02% -7.56% -7.83%
375°C -8.01% -9.07% -8.12% -6.95% -8.17%
350°C -7.50% -8.18% -7.33% -6.76% -7.80%
325°C -6.48% -7.48% -6.81% -5.71% -6.36%
300°C -5.71% -6.46% -5.87% -4.74% -5.90%
275°C -4.89% -5.87% -3.97% -3.91% -4.89%
250°C -3.16% -5.74% -5.11% -4.12% -4.56%

Es necesario destacar la maximizacion de los errores a medida que aumenta la
presion parcial de metano en la mezcla de gases analizada, ya que se produce una
cuantificacion de la medida del area cromatografica de metano, originando una lectura
superior en la salida con respecto a la entrada, lo que se traduce en errores negativos.
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