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1. Resumen /Summary / Resum

1.1 Resumen

La presente tesis doctoral se enmarca en el ambito de la produccion de hidrégeno
renovable, asi como en el estudio de metodologias de intensificacion de procesos
gue permiten su integracion en procesos de produccion de hidrégeno mediante

reactores de membrana y reactores que operan en condiciones de alta presion.

Para la produccion de hidrégeno renovable, se estudié en detalle el proceso de
reformado autotérmico (ATR) de bioetanol. Se disefid y construy6 un sistema de
reaccion de escala de laboratorio, que se opero bajo las condiciones reales de
operacion de un reformador industrial, operandose en un reactor adiabatico, y a
una presion de entre 20 — 28 bar g. Con ello, los resultados obtenidos resultaran

de utilidad para los célculos de ingenieria de una planta piloto de ATR.

En una primera etapa, se realiz6 la evaluacion de distintos catalizadores
comerciales para el ATR de etanol, basados en metales nobles como Pt-Pd-La o
Rh, y de varios catalizadores de Co, con distintos soportes. El catalizador mas
adecuado para el proceso fue el basado en Co, que produjo el mayor rendimiento
a hidrégeno de 2.9 mol H2 / mol etanol y una conversion total, operando a una
temperatura de entre 650 — 750°C en el régimen autotérmico, mientras que el
catalizador basado en Rh rindié una cantidad menor de hidrégeno, de 1.5 mol Hz /
mol etanol, con una conversion del 98%, operando ademas a mayor temperatura,
entre 670 — 780°C, y el catalizador de Pt-Pd-La no rindi6 buenos resultados en
régimen autotérmico, produciendo solo 0.6 mol Hz / mol etanol, con una conversion
del 87%, con una temperatura por debajo de los 680°C debida a la baja actividad

del catalizador para el ATR.

A continuacion, se probaron distintas variaciones sobre el catalizador de Co,
afladiendo dopantes a la fase activa y al soporte. Se seleccionaron los
catalizadores con mejores resultados: que se probaron durante mas de 100 h

manteniendo su rendimiento.
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Una vez seleccionados los catalizadores de Co con mejores resultados, se llevo a
cabo una nueva serie de pruebas de ATR para la evaluacion de este tipo de
catalizadores producidos a escala industrial. Para estas pruebas, se encargo la
fabricacion de los catalizadores mediante un proceso de escalado industrial, con
el fin de probar los catalizadores que se usaran en el proceso de aplicacién real, y
no los preparados a escala de laboratorio. En estas pruebas, se estudiaron los
efectos de las condiciones de operacion sobre el proceso, siendo el parametro de
mayor relevancia la relacion O/C empleada. Estos catalizadores permitieron la
operacion a menores relaciones O/C, aunque en estas condiciones se observé la
formacion de productos secundarios que disminuyeron el rendimiento a la
reaccion, principalmente hidrocarburos Cz y Cs. La adicién de distintos dopantes
sobre la fase activa de Co permitié evaluar el efecto de estos dopantes sobre el
rendimiento a hidrégeno, la conversion, y la selectividad a los distintos productos.
El mejor de los catalizadores desarrollados mejoré el rendimiento y disminuy6 la
produccion de hidrocarburos en estas condiciones, alcanzandose un rendimiento
de hasta 3.1 mol Hz / mol etanol. Este catalizador fue finalmente evaluado durante
200 horas, manteniendo su estabilidad en todo el periodo, quedando demostrada
su validez para su aplicacién en un reformador de etanol para la produccién de

hidrégeno.

En otro apartado, se estudi6 la utilizacién de membranas de transporte de oxigeno
como elemento distribuidor de oxigeno en reactores de membrana, siendo el
objetivo original su utilizacion en el sistema de reaccion de ATR de etanal,
permitiendo alimentar al reactor oxigeno de alta pureza producido in-situ. Se
probaron membranas capilares de BSCF (BaosSrosCoosFeo2035), que se
adaptaron al sistema de reaccion de ATR. En el sistema de reaccion de ATR, las
membranas mostraron una permeacion acorde a los valores habituales para este
material, usando Ar como gas de arrastre. Asimismo, se utilizé el sistema para
probar el comportamiento de las membranas de BSCF en una atmdsfera con
vapor, en la que la permeacion alcanzada disminuy6 en presencia de vapor. No se
pudo evaluar la utilizacion de estas membranas en una atmésfera de etanol y agua,
similar a la de la reaccién de ATR, ya que la membrana usada en esta prueba se

rompié al iniciarse este experimento. Igualmente, la utilizaciébn de estas
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membranas en la reaccion de ATR requeriria de un escalado correcto del reactor,

pues el flujo de oxigeno aportado por la membrana seria bajo respecto a las

necesidades de oxigeno de la reaccién de ATR.

Seguidamente, se probaron los efectos de la aplicacion de distintas capas
protectoras porosas sobre los capilares de BSCF, con el objetivo de mejorar su
estabilidad quimica en ambientes con presencia de vapor o CO.. Mediante la
técnica de dip-coating se aplicaron capas porosas de BSCF, CTO-CMO
(Ceo.sTho202.-5— MNC0204) y CTO. Se estudiaron los efectos de estas capas sobre
la permeacion de las membranas usando Ar como gas de arrastre, que aumento
por la mejora en el area superficial de intercambio y de las reacciones superficiales,
alcanzandose los valores de permeacion de entre 3 — 3.6 NmL-min-1.cm= para las
membranas recubiertas, frente a los 2.4 NmL-mint-cm=2 para la membrana sin
recubrimiento. Adicionalmente, estas mismas membranas se probaron en una
configuracion de reactor de membrana, en reaccion con CHas. La aplicaciéon de
estas capas porosas aportd efectos cataliticos y protectores respecto a la
membrana sin tratamiento superficial. Las capas superficiales de CTOy CTO-CMO
aumentaron la permeacién de oxigeno y la conversion de CHs, que alcanzé valores
del 100% para estos materiales y ademas, resultaron estables en las condiciones
de reaccién, mientras que las membranas con capa de BSCF y sin recubrimiento
tuvieron conversiones mas bajas (50% para la membrana sin recubrimiento y 75%
para la membrana con recubrimiento de BSCF) y su estructura quedo6 degradada

por la atmosfera de la reaccion.

Finalmente, se llevd a cabo el disefio y construccion de un sistema de reaccion de
alta presion, para la realizacion de experimentos a presiones de hasta 300 bar g,
gue servirian para estudio de procesos de produccién de hidrégeno a alta presion.
En esta unidad, se podran llevar a cabo investigaciones sobre reacciones de
produccion de hidrégeno a partir de biomasa en agua supercritica. Adicionalmente,
se disefié un reactor de membrana para el sistema de alta presién, que permitira
el trabajo con membranas tubulares de permeacion de gases en condiciones de
alta severidad, con potencial aplicacion en la produccion de hidrégeno a partir de

reacciones de reformado con una alta eficiencia.
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1.2 Summary

This doctoral thesis explores the field of renewable hydrogen production, as well
as the study of process intensification methodologies that allow its integration into
hydrogen production processes through membrane reactors and reactors that

operate under high pressure conditions.

For the production of renewable hydrogen, the autothermal reforming of bioethanol
(ATR) process was studied in detail. A laboratory scale reaction system was built
and operated under realistic process conditions of an industrial reformer, operating
in an adiabatic reactor, and at a pressure of between 20 - 28 bar g. With this, the

results obtained will be useful for the engineering calculations of an ATR pilot plant.

First, the screening of different commercial catalysts for bioethanol ATR, based on
noble metals such as Pt-Pd-La or Rh, and of various Co catalysts, with different
supports, was carried out. The most suitable catalyst for the process was the one
based on Co / MO, which produced the highest hydrogen yield of 2.9 mol H2 / mol
ethanol and a total conversion, operating at a temperature between 650 - 750°C in
the autothermal regime, while the Rh-based catalyst yielded a lower amount of
hydrogen, 1.5 mol H2 / mol ethanol, with a conversion of 98%, also operating at a
higher temperature, between 670 - 780°C, and the Pt-Pd-La catalyst did not yield
good results in autothermal regime, producing only 0.6 mol H2 / mol ethanol, with
a conversion of 87%, with a temperature below 680°C due to the low activity of the
catalyst for the ATR.

Afterwards, different variations on the Co / MO catalyst were tested, adding
different dopants to the active phase and to the support The catalysts with the best
results were selected and tested for more than 100 h maintaining their

performance.

Once the Co catalysts with the best performance were selected, a new series of
ATR tests was carried out to evaluate this type of catalysts produced on an
industrial scale. For these tests, the catalysts were manufactured by an external
provider using an industrial scale-up process, in order to test the catalysts that will

be used in the actual application process, and not those prepared on a laboratory
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scale. In these tests, the effects of operating conditions on the process were

studied, the most relevant parameter being the O / C ratio used. These catalysts
allowed the operation at lower O / C ratios, although under these conditions the
formation of secondary products that decreased the reaction yield, mainly C2 and
Cs hydrocarbons, was observed. The addition of different dopants on the active
phase of Co allowed to evaluate the effect of these dopants on the hydrogen yield,
the conversion, and the selectivity to the different products. The best of the
developed catalysts improved the performance and decreased the production of
hydrocarbons under these conditions, reaching a yield of up to 3.1 mol Hz / mol
ethanol. This catalyst was finally evaluated for 200 hours, maintaining its stability
throughout the period, demonstrating its validity for its application in an ethanol

reformer for the production of hydrogen.

In another section, the use of oxygen transport membranes as an oxygen distributor
element in membrane reactors was studied, the original objective being its use in
the ethanol ATR reaction system, allowing the reactor to be fed high-purity oxygen
produced in -if you. Capillary membranes of BSCF (Ba0.5Sr0.5C00.8Fe0.203-9),
which were adapted to the ATR reaction system, were tested. In the ATR reaction
system, the membranes showed a permeation according to the usual values for
this material, using Ar as stripping gas. Likewise, the system was used to test the
behavior of the BSCF membranes in an atmosphere with steam, in which the
permeation achieved decreased in the presence of steam. The use of these
membranes in an atmosphere of ethanol and water, similar to that of the ATR
reaction, could not be evaluated, since the membrane used in this test was broken
at the beginning of this experiment. Likewise, the use of these membranes in the
ATR reaction would require a correct scaling of the reactor, since the oxygen flow
provided by the membrane would be low compared to the oxygen needs of the ATR
reaction. Next, the effects of the application of different porous protective layers on
the BSCF capillaries were tested, with the aim of improving their chemical stability
in environments with the presence of steam or CO2. By means of the dip-coating
technique, porous layers of BSCF, CTO-CMO (Ce0.8Th0.202-6— MnC0204) and
CTO were applied. The effects of these layers on the permeation of the membranes

were studied using Ar as entrainment gas, which increased due to the improvement
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in the surface area of exchange and surface reactions, reaching permeation values
of between 3 - 3.6 NmL-mint.cm2 for the coated membranes, compared to 2.4
NmL-min-t.cm-2 for the uncoated membrane. Additionally, these same membranes
were tested in a membrane reactor configuration, in reaction with CH4. The
application of these porous layers provided catalytic and protective effects with
respect to the membrane without surface treatment. The surface layers of CTO and
CTO-CMO increased the oxygen permeation and the conversion of CH4, which
reached values of 100% for these materials and, in addition, were stable under the
reaction conditions, while the membranes with a layer of BSCF and without coating
had lower conversions (50% for the uncoated membrane and 75% for the BSCF

coated membrane) and their structure was degraded by the reaction atmosphere.

Finally, the design and construction of a high pressure reaction system was carried
out, to carry out experiments at pressures of up to 300 bar g, which would serve to
study high pressure hydrogen production processes. In this unit, research on
hydrogen production reactions from biomass in supercritical water can be carried
out. Additionally, a membrane reactor was designed for the high pressure system,
which will allow work with tubular gas permeation membranes under conditions of
high severity, with potential application in the production of hydrogen from

reforming reactions with high efficiency.
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1.3 Resum

La present tesi doctoral s'emmarca en I'ambit de la produccié d'hidrogen renovable,
aixi com en I'estudi de metodologies d'intensificacié de processos que permeten la
seua integracié en processos de produccié d'hidrogen mitjancant reactors de

membrana i reactors que operen en condicions d'alta pressio.

Per a la produccié d'hidrogen renovable, es va estudiar detalladament el procés de
reformat autotérmic (ATR) de bioetanol. Es va dissenyar i va construir un sistema
de reaccié d'escala de laboratori, que es va operar sota les condicions reals
d'operacio d'un reformador industrial, operant-se en un reactor adiabatic, i a una
pressio d'entre 20 — 28 bar g. Amb aix0, els resultats obtinguts resultaran d'utilitat

per als calculs d'enginyeria d'una planta pilot de ATR.

En una primera etapa, es va realitzar l'avaluacié de diferents catalitzadors
comercials per al ATR d'etanol, basats en metalls nobles com Pt-Pd-L'o Rh, i de
diversos catalitzadors de Co, amb diferents suports. El catalitzador més adequat
per al procés va ser el basat en Co, que va produir el major rendiment a hidrogen
de 2.9 mol H2 / mol etanol i una conversio total, operant a una temperatura d'entre
650 — 750 °C en el regim autotermic, mentre que el catalitzador basat en Rh va
rendir una quantitat menor d'hidrogen, d'1.5 mol H2 / mol etanol, amb una
conversio del 98%, operant a més a major temperatura, entre 670 — 780 °C, i el
catalitzador de Pt-Pd-La no va rendir bons resultats en régim autotérmic, produint
només 0.6 mol H2 / mol etanol, amb una conversio del 87%, amb una temperatura

per davall dels 680 °C deguda a la baixa activitat del catalitzador per al ATR.

A continuacié, es van provar diferents variacions sobre el catalitzador de Co,
afegint dopants a la fase activa i al suport. Es van seleccionar els catalitzadors amb
millors resultats: que es van provar durant més de 100 h mantenint el seu

rendiment.

Una vegada seleccionats els catalitzadors de Co amb millors resultats, es va dur a
terme una nova serie de proves de ATR per a l'avaluacié d'aquesta mena de
catalitzadors produits a escala industrial. Per a aquestes proves, es va encarregar

la fabricacié dels catalitzadors mitjancant un procés d'escalat industrial, amb la
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finalitat de provar els catalitzadors que s'usaran en el procés d'aplicacié real, i no
els preparats a escala de laboratori. En aquestes proves, es van estudiar els
efectes de les condicions d'operacio sobre el procés, sent el parametre de major
rellevancia la relacié O/C empleada. Aquests catalitzadors van permetre l'operacio
a menors relacions O/C, encara que en aquestes condicions es va observar la
formacié de productes secundaris que van disminuir el rendiment a la reaccio,
principalment hidrocarburs C2 i C3. L'addicio de diferents dopants sobre la fase
activa de *Co va permetre avaluar I'efecte d'aquests dopants sobre el rendiment a
hidrogen, la conversio, i la selectivitat als diferents productes. EI millor dels
catalitzadors desenvolupats va millorar el rendiment i va disminuir la produccio
d'hidrocarburs en aquestes condicions, aconseguint-se un rendiment de fins a 3.1
mol H2 / mol etanol. Aquest catalitzador va ser finalment avaluat durant 200 hores,
mantenint la seua estabilitat en tot el periode, quedant demostrada la seua validesa

per a la seua aplicacié en un reformador d'etanol per a la produccié d'hidrogen.

En un altre apartat, es va estudiar la utilitzacié de membranes de transport d'oxigen
com a element distribuidor d'oxigen en reactors de membrana, sent I'objectiu
original la seua utilitzacié en el sistema de reaccié de ATR d'etanol, permetent
alimentar al reactor oxigen d'alta puresa produit in-situ. Es van provar membranes
capil-lars de BSCF (Ba0.5Sr0.5C00.8Fe0.203-0), que es van adaptar al sistema
de reaccio de ATR. En el sistema de reaccié de ATR, les membranes van mostrar
una permeacio concorde als valors habituals per a aquest material, usant Ar com
a gas d'arrossegament. Aixi mateix, es va utilitzar el sistema per a provar el
comportament de les membranes de BSCF en una atmosfera amb vapor, en la
qual la permeacité aconseguida va disminuir en presencia de vapor. No es va poder
avaluar la utilitzacié d'aquestes membranes en una atmosfera d'etanol i aigua,
similar a la de la reacci6 de ATR, ja que la membrana usada en aquesta prova es
va trencar en iniciar-se aquest experiment. Igualment, la utilitzacié d'aquestes
membranes en la reaccié de ATR requeriria d'un escalat correcte del reactor,
perqué el flux d'oxigen aportat per la membrana seria baix respecte a les
necessitats d'oxigen de la reaccié de ATR.
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Seguidament, es van provar els efectes de [l'aplicaci6 de diferents capes

protectores poroses sobre els capil-lars de BSCF, amb I'objectiu de millorar la seua
estabilitat quimica en ambients amb preséncia de vapor o CO,. Mitjangant la
tecnica de dip-coating es van aplicar capes poroses de BSCF, CTO-CMO
(Ce0.8Th0.202-6— MnC0204) i CTO. Es van estudiar els efectes d'aquestes capes
sobre la permeacié de les membranes usant Ar com a gas d'arrossegament, que
va augmentar per la millora en l'area superficial d'intercanvi i de les reaccions
superficials, aconseguint-se els valors de permeacié d'entre 3 — 3.6 NmL-min-
1.cm-2 per a les membranes recobertes, enfront dels 2.4 NmL-min-1-cm-2 per a la
membrana sense recobriment. Addicionalment, aquestes mateixes membranes es
van provar en una configuracié de reactor de membrana, en reaccié amb CH4.
L'aplicacié d'aquestes capes poroses va aportar efectes catalitics i protectors
respecte a la membrana sense tractament superficial. Les capes superficials de
CTO i CTO-CMO van augmentar la permeacio d'oxigen i la conversié de CH4, que
va aconseguir valors del 100% per a aquests materials, i a més, van resultar
estables en les condicions de reaccid, mentre que les membranes amb capa de
BSCF i sense recobriment van tindre conversions més baixes (50% per a la
membrana sense recobriment i 75% per a la membrana amb recobriment de

BSCF) i la seua estructura va quedar degradada per I'atmosfera de la reaccio.

Finalment, es va dur a terme el disseny i construccio d'un sistema de reaccio d'alta
pressid, per a la realitzacioé d'experiments a pressions de fins a 300 bar g, que
servirien per a estudi de processos de produccié d'hidrogen a alta pressié. En
aguesta unitat, es podran dur a terme investigacions sobre reaccions de produccio
d'hidrogen a partir de biomassa en aigua supercritica. Addicionalment, es va
dissenyar un reactor de membrana per al sistema d'alta pressio, que permetra el
treball amb membranes tubulars de permeacié de gasos en condicions d'alta
severitat, amb potencial aplicacié en la produccié d'hidrogen a partir de reaccions

de reformat amb una alta eficiéncia.
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2. Introducciodn

2.1 Laeconomiadel hidrégeno

En la actualidad, el cambio del sistema energético prima el desarrollo e
implementacion de fuentes de energia alternativas a los combustibles fésiles,
debido al constante aumento de la demanda energética, que se estima crezca
entre el 30 y el 50% hasta el afio 2050 [1,2], y a la necesidad de reducir las
emisiones de CO: derivadas del uso de combustibles fosiles: en el marco abierto
tras los acuerdos de Paris, cada vez méas paises se han cefiido o se plantean
adaptarse al objetivo de reducir las emisiones netas de carbono a cero para el afio
2050 [3,4]. En este contexto, la aparicion de tecnologias que permiten la
produccion de hidrogeno a partir de fuentes renovables y su posterior utilizacion
en la produccion de energia ha dado lugar a que se considere un recurso
estratégico como alternativa sostenible a los combustibles fésiles,
implementandose directivas y normativas que promueven el desarrollo de las

tecnologias energéticas relativas al hidrégeno renovable [5-7].

Hasta ahora, el uso de hidrégeno a nivel industrial se ha dedicado principalmente
a la produccion de amoniaco, al refino de petrdleo, y a la industria quimica para la
produccion de metanol, peréxido de hidrogeno y otros. Asi, a nivel europeo, la
demanda anual actual de hidrégeno se sitda cerca de las 8.3 Mt (2018, [8]), de las
cuales hasta el 80% se destinan a la produccion de amoniaco y al refino (Figura
2.1). A nivel mundial, la demanda anual de hidrégeno se sitia por encima de las
70 Mt (2018, [9]) (Figura 2.2).
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Figura 2.1. Distribucion de la demanda total de hidrégeno en la Unién Europea segun su
aplicacion, en 2018. Basada en datos de Hydrogen Europe [8]
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Figura 2.2. Demanda total de hidrégeno a nivel mundial desde 1975. Basada en datos de
IEA. [10]

En la actualidad, gran parte del hidrégeno para uso industrial se obtiene a partir de
gas natural y otros hidrocarburos mediante los procesos de reformado con vapor

y, en menor medida, los de oxidacién parcial y reformado autotérmico.
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Adicionalmente, otra parte del hidrégeno se obtiene como subproducto en
procesos industriales, y so6lo una pequefia parte se produce a partir de la
electrolisis del agua. Teniendo en cuenta las tecnologias predominantes, la
produccion actual de hidrégeno representa una fuente importante de emisiones de

COg2, que se cifran en hasta 830 MtCO: anuales [9].
2.1.1 El hidrébgeno como recurso energético

La aparicién y el desarrollo de la tecnologia de las pilas de combustible ha
favorecido la implementacion del hidrogeno como vector energético. El hidrégeno
también puede utilizarse en motores de combustién, aunque con una menor
eficiencia tedrica que la alcanzada mediante las pilas de combustible. Las pilas de
combustible permiten la conversion directa de energia quimica a energia eléctrica,
obteniendo eficiencias superiores a la obtencién de energia mediante sistemas de
combustién. La mayoria de las tecnologias de pilas de combustible emplean como
reactivos hidrégeno y oxigeno, produciendo en su reaccion Unicamente un flujo de
electrones, calor y vapor de agua. Al no emitirse otros compuestos, las pilas de

combustible tienen un bajo impacto ambiental en cuanto a la emision de COx.

En la configuracién habitual de las pilas de combustible, el combustible se alimenta
de manera constante al anodo (el electrodo negativo), donde es oxidado, mientras
gue el oxidante, generalmente el oxigeno presente en el aire, se introduce al
catodo, donde es reducido. El sistema se cierra mediante un circuito externo por
el que se produce el flujo de los electrones, pues el electrolito es un material
aislante que solo permite el transporte selectivo de iones. A diferencia de las
baterias convencionales, las pilas de combustible tienen una alimentacion
constante de combustible y oxidante, produciendo energia de manera constante
mientras se mantenga la alimentacién. La Figura 2.3 ilustra el esquema de

funcionamiento general de las pilas de combustible.

Las pilas de combustible se clasifican en funcion de los materiales empleados para
el electrolito. Las distintas tecnologias de pilas de combustible permiten operar en
distintos rangos de temperatura y utilizar varios tipos de combustible. Entre las
tecnologias de pilas de combustible que operan a bajas temperaturas, se

encuentran las de membranas poliméricas (PEMFC, polymer electrolite membrane
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fuel cells), alcalinas (AFC, alcaline fuel cell), de metanol directo (DMFC, direct

methanol fuel cells), y de acido fosférico (PAFC, phosphoric acid fuel cells). Entre
las que operan a altas temperaturas, se encuentran las de carbonato fundido
(MCFC, molten carbonate fuel cells) y las de 6xido sélido (SOFC, solid oxide fuel

cells).
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Figura 2.3. Esquema de funcionamiento de una unidad de pila de combustible. Adaptada de

la referencia [11]

La adaptacion del hidrégeno como un recurso energético limpio pasa por su
obtencién a partir de fuentes renovables y la minimizacion o neutralizacion del
carbono producido durante el proceso. El hidrégeno no es una fuente de energia
primaria, sino que se le considera un vector energético, pues requiere de un aporte
de energia para ser obtenido. Parte de esta energia queda almacenada en el
hidrégeno y se puede liberar posteriormente segin sea requerida. En el actual

contexto de apuesta por el hidrégeno como uno de los recursos para alcanzar los
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objetivos energéticos y de reduccion neta de emisiones de carbono, se categoriza
el hidrégeno en funcién de la procedencia de las materias primas requeridas y a

las emisiones de CO:2 con la siguiente clasificacion [6,9,12]:

e Hidrégeno renovable o hidrogeno verde: se trata del hidrégeno producido
a partir de electricidad renovable mediante la electrélisis del agua.
También se considera asi el hidrégeno obtenido mediante procesos de
reformado de biogas o biomasa, siempre que se cumplan los requisitos

de sostenibilidad establecidos en la produccién de estos materiales.

e Hidrégeno azul: aquel producido mediante combustibles fésiles en cuyo
procesado se aplican técnicas de captura y almacenamiento de CO:
(CCS: carbon capture and storage), que permiten reducir las emisiones
de COz en un 95%.

e Hidrégeno gris: el producido a partir de combustibles fésiles sin ningin
tipo de captura del CO2 generado (por ejemplo, el producido mediante el
reformado de metano o de carbon). El hidrogeno producido mediante
estas tecnologias conlleva la produccién de CO2, por lo que no se
contempla como recurso energético para minimizar las emisiones de

carbono.

A pesar de los objetivos establecidos, la realidad es que la produccién de
hidrégeno en la actualidad se realiza principalmente a partir de combustibles
fésiles, y la produccién de hidrégeno renovable es aln anecdética, tal como ilustra
la Figura 2.4, requiriendo ésta de una mayor madurez y desarrollo tecnolégico que
la haga competitiva econdmicamente. Asi, segun un informe de Hydrogen Europe
[8], mas del 92% de la produccion de hidrégeno de la U.E. procede de la utilizacion
de combustibles fésiles, acarreando la produccion de CO.. Entre las plantas de
produccion que utilizan combustibles fésiles en la U.E., s6lo 2 de las 228 plantas
de produccion de hidrégeno conocidas han implementado mecanismos de CCS.
En cuanto a la produccién de hidrogeno mediante electrdlisis, se estima que existe

una potencia instalada de 1 GW. A pesar de desconocerse el origen de la
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electricidad utilizada en la electrélisis, se presume que la mayoria de estos

electrolizadores estan conectados a la red eléctrica, y no se alimentan

directamente de electricidad producida por renovables.

1.6%

m Combustibles fosiles
m Electrélisis
® Renovable

Figura 2.4. Capacidad de generacion de hidrégeno segun la procedencia de los recursos.

Fuente: Hydrogen Europe [8]

2.1.2 Tecnologias parala producciéon de hidrogeno renovable

La produccion de hidrégeno renovable puede llevarse a cabo mediante varios tipos
de tecnologias, entre las que destacan los procesos termoquimicos de conversion
de biomasa, y los procesos termoquimicos, fotoquimicos y electroliticos de

descomposicién del agua [13].

La produccion de hidrégeno a partir del agua es posible mediante varias
tecnologias. Los procesos termoquimicos producen la descomposicion del agua
en Hz y Oz a partir de una serie de reacciones quimicas con otros compuestos,
llevando a cabo ciclos en los que se generan y reutilizan ciertos compuestos
intermedios, generalmente acido sulfarico [14]. En los procesos fotoquimicos, se
producen reacciones (water splitting) en las que el agua se descompone en

presencia de la luz solar [15]. Los procesos fotoquimicos se llevan a cabo a
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temperaturas elevadas en el rango de 700 — 1000°C, por lo que se suelen llevar a
cabo empleando concentradores solares distribuidos en distintas zonas [15]. Los
procesos de electrélisis del agua emplean la corriente eléctrica para producir la
descomposicion del agua en Hz y O2. La electrdlisis del agua resulta de alto interés
para integrar un sistema equilibrado de produccién de energias renovables, pues
permitiria el almacenamiento de la energia de los picos de potencia generados por

otras fuentes renovables en forma de hidrégeno.

La produccién de hidrégeno y otros combustibles a partir de biomasa se puede
llevar a cabo mediante procesos termoquimicos de gasificacion y pirélisis [16,17].
En el proceso de gasificacion, la biomasa se trata a temperaturas generalmente
por encima de 700°C y en presencia de oxigeno y/o agua, obteniéndose un gas de

sintesis compuesto principalmente de Hz, COx, CH4, y otros hidrocarburos:

CeHy 0, + Hy0 + 0y = Hy + COy + CH, + HCs + C 2.1

En el caso de que la biomasa tenga un alto contenido de agua, también es posible
la gasificacién en agua supercritica, en la que se opera en condiciones por encima
del punto critico del agua (Tc: 374°C, Pc:22.1 MPa), siendo una alternativa que

permite alcanzar conversiones totales con un alto rendimiento a Ho.

La pirdlisis de biomasa se realiza en condiciones anaerébicas a temperaturas de
entre aproximadamente 350 — 550°C. En estas condiciones, el rendimiento a la
fraccidon de gas es menor que para la gasificacién, produciéndose una mezcla de
fracciones de gas, liquido y sdlido. La fraccion gas tiene un poder calorifico medio-
bajo, conteniendo Hz, COx, hidrocarburos y vapor de agua. La fraccién liquida es
un bio-fuel, una mezcla compleja de compuestos organicos de bajo peso
molecular. En la fraccion sélida quedarian los compuestos residuales de mayor
peso molecular. En el proceso de pirdlisis, el producto mayoritario es el bio-fuel.
Este liquido tiene un poder calorifico mayor al de la biomasa inicial, y puede ser

posteriormente reformado para la produccién de hidrogeno.

Ademas de los procesos de generacion de hidrégeno directamente desde la

biomasa, el hidrogeno puede ser producido a partir de bioetanol u otros productos
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derivados de biomasa. Los procesos de produccion de hidrogeno a partir de

bioetanol son adecuados para la utilizacién del hidrégeno en sistemas de
transporte autbnomos, y son uno de los principales procesos estudiados en esta

tesis, por lo que se detallan en profundidad a continuacion.

Muchos paises han implementado estrategias para favorecer el uso de
biocombustibles para reducir la utilizacion y dependencia de los combustibles
fésiles en los préoximos afos [18]. Asi, la produccién global de biocombustibles, fue
de mas de 96 Mt en 2019, y se estima seguira creciendo progresivamente,
alcanzando 116 Mt en 2023-25 [19], requiriéndose alcanzar una produccion de casi

300 Mt en 2030 para alcanzar los objetivos de desarrollo sostenible [20].

La produccion mundial de bioetanol para combustibles alcanz6 85 Mt en el afio
2019 (Figura 2.5)[21], siendo E.E.U.U. y Brasil los productores de hasta el 85% del
total [21,22]. Se estima un continuo crecimiento de la produccion a nivel mundial
en los proximos afios, siendo un recurso estratégico en los mercados asiaticos
[19]. El etanol se utiliza como combustible alternativo en automocién, presentando
una eficiencia de combustion y un indice de octano superior al de la gasolina [23].
La utilizacibn de mezclas de combustibles con gasolina y etanol se ha
implementado en los Ultimos afios, comercializandose mezclas con 5, 10 u 85%
de bioetanol, bajo las etiquetas E5, E10 y E85 [24].
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Figura 2.5. Produccion mundial de bioetanol, afios 2015 - 2019. Adaptado de RFA, annual
fuel ethanol production. [21]



- Desarrollo de sistemas cataliticos e intensificacion de procesos para la produccion de
1 . . .
hidrégeno comprimido y productos de interés

La produccion de bioetanol a partir de biomasa permite la obtencién de este
compuesto en procesos con baja huella de carbono, lo cual hace viable su
utilizacién como recurso renovable [25,26]. La produccion de bioetanol se realiza
mayoritariamente mediante procesos de fermentacion de azlcares provenientes
de fuentes vegetales, existiendo también otras tecnologias minoritarias para su
produccion, como la fermentacion de gas de sintesis [27]. En funcion de la fuente

vegetal utilizada, se han establecido varias categorias [28]:

e El bioetanol de primera generacion se obtiene directamente a partir de
granos, semillas y azlcares, que resultan fuentes con alto contenido en
azucar o almiddn, y por tanto no requieren de un procesamiento previo
complejo para la obtencion de los azlcares fermentables. La utilizacion
de este tipo de recursos en la produccion de combustibles tiene
implicaciones socioeconémicas, pues estos recursos sirven a su vez de
alimentos: cafia de azucar, maiz, trigo, etc.

e El bioetanol de segunda generacion se produce a partir de recursos
vegetales no alimenticios. Estos recursos se componen de compuestos
lignoceluldsicos, requiriendo de un procesamiento previo para obtener los
azlucares fermentables [23]: (i) el pretratamiento de la biomasa
lignoceluldsica para liberar la celulosa, hemicelulosa y otros polimeros, y
(i) la sacarificacion de estos polimeros para obtener los azlcares
fermentables.

e El bioetanol de tercera generacién se obtendria a partir de algas y
microalgas. Esta alternativa es de un alto interés, pues solventaria parte
de los problemas derivados de la produccion de bioetanol de 12 y 22
generacion: no se utilizan como alimentos ni requeririan el uso de tierras
de cultivo. Las tecnologias para la produccion de bioetanol de tercera
generacion aln requieren de investigacion y desarrollo para su

implementacién a nivel industrial [29].
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2.2 Reformado de bioetanol para la produccion de
hidrégeno

El reformado de bioetanol es una alternativa atractiva para la produccién de

hidrogeno renovable, especialmente interesante para su empleo en unidades
auténomas, en las que el hidrégeno se produce in situ para aprovecharlo mediante
pilas de combustible en sistemas de generacion de energia o de movilidad. El
etanol es un producto con disponibilidad, facilidad de transporte y almacenaje,
seguro y con baja toxicidad [30,31]. Las tecnologias de reformado de alcoholes
requieren generalmente unas condiciones menos severas que para el reformado
de hidrocarburos, con lo que el etanol se contempla como uno de los combustibles
adecuados para la produccion in-situ de hidrégeno en unidades auténomas
acopladas a pilas de combustible [32,33]. Adicionalmente, la utilizacién de
bioetanol en procesos de reformado para la produccion de hidrégeno reduce una
parte importante de los costes de purificacion de bioetanol, pues elimina la
necesidad de separar el agua y el etanol producidos durante la fermentacion,

proceso que supone hasta el 50% del coste total de la produccién de etanol [34].

La produccion de hidrégeno a partir de etanol se puede llevar a cabo mediante
procesos cataliticos. Los tres tipos de procesos cataliticos son el reformado con
vapor, la oxidacién parcial, y el reformado autotérmico. Estos procesos difieren en
cuanto a los reactivos utilizados, la quimica del proceso, el requerimiento

energético, y el maximo rendimiento alcanzable.
2.2.1 Reformado con vapor

La reaccion de reformado con vapor de etanol (SR por sus siglas en inglés, steam
reforming) da lugar al maximo rendimiento posible de hidrégeno, de hasta 6 mol

Hz / mol etanol:

C,HsOH(g) + 3H,0(g) - 3C0,(g) + 6H,(g). AHSog, = 173 kj /mol 2.2

La estequiometria implica la necesidad de trabajar con una relacién de vapor —

carbono (S/C) minima de 1.5, pero se suelen emplear mayores S/C, que permiten
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desplazar el equilibrio hacia la produccién de Hz y minimizar la formacion de coque
[35].

La principal desventaja del reformado con vapor es que se trata de una reaccion
muy endotérmica, requiriendo el proceso de un suministro de energia para llevar a

cabo las reacciones y para la evaporacion y precalentamiento de la alimentacion.

En estas condiciones de reaccioén, también se produce una reaccién en la que se

forma CO, disminuyendo el rendimiento maximo de hidrégeno:

C,H;0H(g) + H,0(g) » 2C0(g) + 4H,(g). AHJsgx = 256 kJ /mol 2.3

La presencia de CO es indeseable, al reducir el rendimiento y producir el
envenenamiento de los electrocatalizadores de las pilas de combustible PEMFC
para concentraciones de CO por encima de 0.2 ppm [36]. Generalmente, se
requerird de una unidad de reaccion de water gas shift (WGS), que permitira la

recuperacion de hidrégeno:

CO(g) + H,0(g) = C0,(g) + Hy(g). AHJogx = —40 kJ /mol 2.4

Las reacciones descritas anteriormente son so6lo una generalizacion, pues el
sistema de reaccién es complejo e incluye mas reacciones [37,38]. La reactividad
del etanoly los productos intermedios dan lugar a otras reacciones que disminuyen
el rendimiento a hidrogeno y pueden llevar a la desactivacion de los catalizadores.

Estas reacciones se describen a continuacion.

El etanol, en ausencia de otros reactivos, puede reaccionar mediante su
deshidrogenacion a acetaldehido (2.5), deshidratacion a etileno (2.6), y la
descomposicion térmica a CHsy COx (2.7 y 2.8)

CH3;CH,0H(g) =» CH;CHO(g) + H,(g). AH39gx = 68 kJ /mol 25

CH3CH20H(g) 4 C2H4(g) + Hzo(g). AH2098K =45 k]/mOl 2.6
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2.7

1 3
CH;CH,0H(g) = ECOZ(g) + ECH4(g).AH§98K = —74 kJ /mol

CH;CH,0H(g) » CO(g) + CH,(g) + H,(g). AH24gx = 49 kJ /mol 2.8

El acetaldehido tiene un papel importante en la produccion de hidrégeno, siendo
un intermedio cuya formacién se observa incluso a bajas temperaturas. El
acetaldehido puede reaccionar descomponiéndose a CHs y CO (2.9),
condensandose para producir acetona (2.10y 2.11), o en reacciones de reformado
en presencia de agua (2.12 y 2.13).
CH;CHO(g) — CO(g) + CH,(g). AH3ggx = —19k] /mol 2.9
2CH;CHO(g) —» CH3;COCH;(g) + CO(g) + H,(g). AHogx =5 kJ/mol 2.10
2CH;CHO(g) + H,0(g) » CH3;COCH;(g) + C0,(g) + 2H,(g). 2.11

AHJogx = —36 kJ /mol

CH;CHO(g) + 3H,0(g) = C0,(g) + 5H,(g).AHYggx = 105 kj /mol 2.12

CH;CHO(g) + H,0(g) —» 2C0(g) + 3Hy(g). AHgx = 187 kJ/mol ~ 2.13

El etileno, formado mediante la deshidratacion del etanol (2.6), es un precursor de
la formacion de coque, a través de sus reacciones de polimerizacion [39,40].
Ademas, puede ser hidrogenado a etano por el hidrogeno formado (2.14), y ser

reformado en presencia de agua (2.15)

C2H4_(g) + Hz(g) d C2H6(g)' AH;‘)SK = —137 k]/mOl 2.14

C,H,(g) + 4H,0(g) » 6H,(g) + 2C0,(g). AH34gx = 128 kJ /mol 2.15

Ademas del reformado del acetaldehido (2.12 y 2.13) y el etileno (2.15), la
presencia de agua da lugar a las reacciones de reformado de CHas (2.16) y WGS

(2.17), resultando en mayores rendimientos a CO, CO: e hidrégeno

CH,(g) + 2H,0(g) = CO,(g) + 4H,(g). AH3 sk = 164 kJ/mol 2.16
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CO(g) + H,0(g) » H,(g) + CO,(g). AHJogx = —40 kJ /mol 2.17

La presencia de CH4 también tiene relevancia en las redes de reaccion. Las
reacciones que lo forman son exotérmicas, siendo favorecidas a temperaturas
bajas. La presencia de CH4 conlleva la reduccién del rendimiento a hidrogeno, y

por tanto se ha de minimizar en los procesos de reformado.

El rendimiento a hidrogeno se veria también mermado por las reacciones
exotérmicas de hidrogenacion de etanol (2.18), metanacion (2.19 y 2.20) e

hidrogenacién de etileno (2.14)

CH;CH,0H(g) + 2H,(g) - 2CH,(g) + H,0(g).

2.18
AHJogx = —157 kJ /mol

CO0(g) + 3H,(g) » CH,(g) + H,0(g). AHJogx = —206 k] /mol 2.19

La formacion de coque puede darse a partir varios mecanismos:
C,H,(g) = polimeros — C(s) + H,(g). AHYqgx = —52 kJ/mol 2.21
2C0(g) = C(s) + C0O,(g). AHJggx = —172k] /mol 2.22
CO + H, - C(s) + H,0. AHJogx = —131 kJ /mol 2.23
C0,(g) + 2H,(g) = C(s) + 2H,0. AH3ygx = —90 kJ /mol 2.24

El conjunto de todas estas reacciones da lugar a una red de reacciones complejas

para el reformado con vapor de etanol, que se ilustra en la Figura 2.6.



Capitulo 2: Introduccion
*CH, + CO
- Descomposicién H,0 Q
——» €O, +( H,
@+ CH,CHO WGS

—:-\der CH,COCH, + CO

Condensacion 3H,
Deshidrogenacion —— H,0 + CH,

H,0 Metanacién
r@ + 2C0O
™, Reformade

. 3H,0 —
»| \59 +2€0,
Reformado

Deshidratacidn

v

Polimeros «—! C,H, | + H,0
v 2

Coque T H,

Hidrogenacion

L CZHG

Figura 2.6. Red de reacciones para el reformado con vapor de etanol. Adaptada de [41]

2.2.2 Oxidacion parcial

La reaccion de oxidacion parcial de etanol (POX por sus siglas en inglés, partial
oxidation) solventa las desventajas del reformado con vapor, a costa de la

reduccion del rendimiento maximo hasta 3 mol Hz / mol etanol:

3
CoHsOH(g) +502(g) = 2C05(9) + 3H,(g). MHfog = =552 kJ /mol  2.25

En caso de que la relacién oxigeno a carbono (O/C) sea baja, también se puede

producir CO, aunque esta reaccion estaria desfavorecida termodindmicamente:

1
C,H;0H(g) + 502(9) — 2C0(g) + 3H,(g). AHzegx = 14 kj /mol 2.26

A pesar de la disminucion del rendimiento de hidrégeno, la oxidacion parcial
presenta ventajas debidas a su caracter exotérmico: no requieren el aporte de

energia a la reaccién, se ve favorecida a temperaturas menores, y la reaccién es
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mas rapida, minimizando el tamafio de los reactores requeridos. Ademas la
presencia de oxigeno permite minimizar la formacién de coque en los

catalizadores, manteniendo su actividad durante mas tiempo [42].

La principal desventaja de la reaccién de oxidacidn parcial es que la reaccién de

combustion del etanol se ve favorecida termodinamicamente:

C,Hs0H(g) +30,(g) - 2C0,(g) + 3H,0(9),
AHZgi = —1293 kJ /mol

2.27

De la misma forma, la reaccion de combustion de hidrégeno también esta

favorecida:
1
H, (9) + 502(9) - Hy0(9). AHzsex = —241 kJ /mol 2.28

De esta manera, el rendimiento a hidrégeno de la oxidacion parcial es bajo en

comparacion al resto de procesos.

En presencia de oxigeno, las reacciones predominantes son las de oxidacion
parcial y combustion (2.25-2.27). Adicionalmente, el etanol puede convertirse a
acetaldehido mediante la reaccién de deshidrogenacion oxidativa (2.29), y el resto
de los intermedios de reaccion pueden ser parcial (2.30-2.32) o totalmente

oxidados (2.33-2.35), en funcion de la concentracion de oxigeno.

1
CH3CH20H(g)+§02(g) — CH3;CHO(g) + H,0(g). 929

AHJogx = —153 kj /mol

3
CH;CHO(g) +§02(g) - 2H,(g) + 2€0,(g). AH9ogx = —621kJ/mol  2.30

1
CH;CHO(g) + EOZ(g) - 2H, + 2C0(g). AH349gx = —55 kJ/mol 2.31

1 2.32
CH,(g) + 502(9) - 2H,(g) + CO(g). AHZogx = —36 kJ /mol
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2.33

5
CHyCHO(g) +3 05(g) = 2H;0 + 2C0(9). MHfogy = 1167 k] /mol

CH,(g) +20,(g) » 2H,0(g) + C0,(g). AH39gx = —800 kJ /mol 2.34

1
COg) +302(9) = CO,(g). Agseye = ~283 k] /mol 2%

Una vez agotado el oxigeno, el agua producida en las reacciones de combustion
da lugar a las reacciones de reformado detalladas anteriormente, por lo que en el
esquema de reacciones del proceso de oxidacion parcial, se producirian todas las
reacciones de reformado secundarias. La Figura 2.7 ilustra la red de reacciones
existentes para la oxidacion parcial de etanol. En ella, se han omitido las

reacciones secundarias de reformado por simplicidad (ver Figura 2.6)

»CH, + CO

- Descomposicidn H.O O
——» CO, +( H;

®+ CH,CHO WGS

—!-@ + CH,COCH, + CO

Condensacion

Deshidrogenacién

30,
0 5 200;+3H,0
Combustién
3/20
l-. e O}Iidaciéﬂ__."z 2C0;+ @
- - parcial

0, ran
Deshidratacidon L—» 2CO+H 3H;

Polimeros «— C.H, | + H,O

v

T - %0
coae T Ha > CH @7 ——» H,0
Hidrogenacién = Combustién

Figura 2.7. Red de reacciones para la oxidacion parcial de etanol. Adaptada de la referencia
[41]
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2.2.3 Reformado autotérmico

El reformado autotérmico (ATR por sus siglas en inglés, autothermal reforming),
también denominado como reformado con vapor oxidativo (oxidative steam
reforming), combina las reacciones de oxidacién parcial y reformado con vapor,
aprovechando el calor generado en la primera reaccion para suministrar energia
para la segunda. En esta reaccion, se alimentan etanol, agua y oxigeno,
requiriéndose de un ajuste en las cantidades de agua y oxigeno para alcanzar la

neutralidad térmica:

C,Hs0H(g) + (3 — 2x)H,0 + x 0,(g) = 2C€0,(g) + (6 — 2x)H,(9g),
2.36
AHJgex = (173.3 — 483.6 x) kJ /mol

Donde x representa la relacién oxigeno / etanol. La neutralidad térmica de esta
reaccion permite solventar los inconvenientes de la reaccion de reformado con
vapor, al no requerirse la aportacion de calor al reactor si se ajustan correctamente
las relaciones O/C y S/C. Por ejemplo, con una relaciéon O/C de 0.3, la reaccion
(2.36) resulta casi neutra térmicamente: AHJogx=4.4 kd/mol, con AG3ggr=-187.2
kJ/mol [43]. Adicionalmente, la presencia de agua en la corriente de alimentacion

inhibe la inflamabilidad y explosividad de la mezcla de etanol y oxigeno.

Entre las desventajas de este proceso, destacan la dificultad de control de la
operacion en una operacion en estado estacionario, requiriéndose el disefio de
catalizadores que presenten las diversas funcionalidades requeridas en las

proporciones adecuadas.

La red de reacciones en el proceso de reformado autotérmico combina las
descritas para el reformado con vapor (Figura 2.6) y la oxidacién parcial (Figura
2.7). La contribucién de cada una de las rutas de reaccion dependeria de las

concentraciones de oxigeno y agua alimentadas.
2.2.4 Catalizadores para procesos de reformado de etanol

Las complejas redes de reaccion para la produccion de hidrégeno a partir de etanol

constan de numerosas reacciones de reformado, oxidacién, deshidrogenacion,
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deshidratacion, etc... requiriéndose de catalizadores que presenten distintas

funciones en las proporciones adecuadas, y con resistencia a la desactivacién por
la formacion de coque, sinterizacién u oxidacién de los materiales del catalizador.
La mayoria de los catalizadores estudiados con éxito se basan en metales nobles
y metales no nobles depositados sobre distintos tipos de soportes. Los
catalizadores para estos procesos han de promover la disociacion de los enlaces
C-C, minimizar la presencia de CO, y presentar estabilidad en las condiciones de

reaccion.

Los catalizadores de metales nobles presentan buena actividad hacia las
reacciones de reformado, favoreciendo la ruptura de los enlaces C-C y
minimizando la formacién de coque. Entre los metales nobles mas estudiados para
este tipo de reacciones se encuentran el Rh, Ru, Pd, Pt e Ir [44-49]. Los
catalizadores basados en Rh y Ru son los que presentan una mayor actividad y
selectividad hacia la produccion de hidrégeno [50], mientras que los catalizadores
de Pt, Pd e Ir presentan una menor actividad y selectividad a la formacién de
hidrogeno [51]. El elevado coste de los materiales de estos catalizadores resulta
en un factor en contra para su utilizacion a escala industrial, por lo que el desarrollo

de catalizadores basados en metales no nobles es también extenso.

Entre los catalizadores basados en metales no nobles, se emplean principalmente
los de Co y Ni. Los catalizadores de Co tienen buena actividad hacia el reformado
y baja selectividad hacia la formacion de CH4 [52]. Los estudios al respecto de los
catalizadores de Co se han llevado a cabo sobre numerosos tipos de soportes y
para los procesos de SR, POX y ATR [53-58]. Los catalizadores de Ni presentan
una alta actividad para la escision del enlace C-C y las reacciones de reformado
de CHa, y han sido ampliamente estudiados para los procesos de SR, PO y ATR
[59-62], teniendo como contrapartida una mayor produccién de coque y CHa que

la de los catalizadores de Co [63].

También se han estudiado combinaciones de distintos metales en catalizadores
multimetalicos, que pueden resultar mas activos que los catalizadores

monometalicos en la disociacion de enlaces y en las reacciones de
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deshidrogenacion y oxidacion, y en los que cada compuesto activo aportaria sus

propiedades ventajosas (actividad, resistencia al coque, selectividad...) [64—72].

En cuanto a los soportes, sus propiedades tienen un papel importante en el
rendimiento de los catalizadores. La naturaleza del soporte influye sobre el area
superficial en el que se llevan a cabo las reacciones, la resistencia a la formacién
de coque, la estabilidad, tamafio y dispersion de las particulas metalicas, la
movilidad de oxigeno, y los comportamientos acido-base y rédox de los
catalizadores [73-76]. Entre los soportes estudiados para la produccion de
hidrégeno a partir de etanol se encuentran Al203, CeO2, ZrO2, SiO2, MgO,
hidrotalcitas, zeolitas... [51,52] siendo quizas los mas frecuentes la Al203 y CeOs:.
Los soportes de Al203 son ampliamente utilizados en reacciones de SR, siendo su
principal desventaja que su acidez Lewis favorece las reacciones de
deshidratacion a etileno, promoviendo la formacién de coque [33]. El uso de
soportes basados en CeO: aprovecha su actividad catalitica intrinseca como
catalizador rédox debida a la reducibilidad del Ce** y a la alta movilidad de los
iones O% en la red de la ceria. Estas propiedades favorecen la reducibilidad y
estabilidad de los metales activos, la dispersion de las particulas y disminuyen la

formacion de coque [77-80].

2.2.5 Evaluacién termodinamica de la produccidn de hidrégeno a partir de

etanol

Las condiciones de operacion en las que se llevan a cabo los procesos de
produccion de hidrogeno a partir de etanol influyen sobre los resultados de la
reaccion, siendo su optimizacion necesaria a la hora de maximizar el rendimiento
a hidrégeno y la eficiencia energética de los procesos. Asi, los analisis
termodinamicos de los procesos de reformado permiten identificar las condiciones
Optimas de temperatura, presion, relaciones S/C y O/C, etc... que maximizan el
rendimiento a hidrégeno, la eficiencia energética de los procesos, y disminuyen la

formacion de productos no deseados [81-85].

En el proceso de SR, el rendimiento a hidrégeno se ve favorecido con el
incremento de las temperaturas y la relacion S/C. Las condiciones Optimas de

operacion serian a presion atmosférica, con T>600 °C y S/C>3. A pesar de que las
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mayores S/C favorecen el rendimiento de estos procesos, los valores de S/C>4 no

serian recomendables, pues el efecto de aumento del rendimiento no seria muy
significativo, y quedaria contrarrestado por la mayor energia requerida para el
bombeo y la evaporacion del agua. Para el proceso de POX, el rendimiento a
hidrégeno se ve favorecido a mayores temperaturas y a O/C menores. Sin
embargo, la formacién de coque a bajas concentraciones de oxigeno hace que
este sea un proceso inadecuado para la produccién de hidrogeno [86]. En el
proceso de ATR, se identifica un 6ptimo de O/C de 0.4, por debajo del cual se
encontraria la presencia de CHs4, mientras que por encima de este valor, el
aumento de temperatura en el reactor daria lugar a la pérdida de rendimiento a
hidrégeno, al desplazar el equilibrio de la reaccién WGS hacia la formacién de CO
[87].

Las reacciones de reformado se ven mermadas con el incremento de la presion,
gue desplaza el equilibrio hacia los reactivos en las reacciones de reformado de
CH4 [88,89]. Sin embargo, el procesamiento a presion resulta ventajoso para la
produccion de H> de alta pureza, facilitando su separacion mediante tecnologias
de membrana y su utilizaciéon en la generacion de energia [90,91] La presion

permite la facil integracién con membranas de separacién de Hz [92,93].

2.3 Intensificacion de procesos —reactores de membrana
Los métodos de intensificacién de procesos surgen ante la necesidad de mejorar
la eficiencia energética, sostenibilidad y reducir la escala de los procesos quimicos
industriales. La intensificacion de procesos consiste en el desarrollo de dispositivos
y técnicas que aportan mejoras significativas en los procesos actuales de
produccion y procesamiento. Estas mejoras pasan por la reduccién de parametros
como la relacion entre el tamafio de la unidad frente a la capacidad de produccion,
el consumo energético, o la generacién de residuos y subproductos [94]. La Figura
2.8 ilustra los diversos caminos por los que se puede llevar a cabo la intensificacion
de procesos, que pasan por el desarrollo de nuevos equipamientos y metodologias
de operacién que permiten la mejora de las tecnologias convencionales en los

procesos quimicos industriales.
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Figura 2.8. Intensificacién de procesos y sus componentes. Adaptada de la referencia [94].

La tecnologia de reactores de membrana es una de las ramas que permiten el
desarrollo de la intensificacién de procesos. La integracién de membranas puede
cumplir diversas funciones en estos reactores. La utilizacion de membranas que
separen selectivamente los productos de reaccion permite el desplazamiento del
equilibrio, aumentando el rendimiento hacia dichos productos. Asimismo, las
membranas se pueden utilizar para la distribucion selectiva de alguno de los
reactivos, incrementando la selectividad o el rendimiento de los procesos, o
favoreciendo los mecanismos de transferencia de materia. Adicionalmente, las
membranas pueden incorporar funciones cataliticas, convirtiéndose en sistemas

selectivos de reaccion y separacion.

Las membranas de separacion de gases se basan en distintos tipos de materiales:
polimeros, metales y ceramicas. Las propiedades de estos materiales les confieren

caracteristicas especificas en cuanto a la permeabilidad, selectividad y estabilidad
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en funcion de las condiciones de proceso (temperatura, presion, atmésfera en la

gue tienen lugar)

El desarrollo de los reactores de membrana ha sido prolifico, aplicandose a
diversidad de procesos y existiendo una extensa literatura al respecto [95-98]. La
aplicacién a escala industrial de estas tecnologias aun requiere de soluciones para
mejorar algunos aspectos que no han permitido su escalado y explotacion, como
la estabilidad quimica y mecéanica de los materiales empleados, la fabricacion de
las membranas a dicha escala con un coste competitivo, y el desarrollo de
tecnologias de reactores de membranas que permitan la aparicién de nuevos

procesos de interés y la mejora de los procesos convencionales existentes [99].

2.3.1 Reactores de membrana con membranas ceramicas de transporte de

oxigeno

Entre los diversos tipos de materiales empleados en los reactores de membrana,
los materiales ceramicos con conductividad mixta iénica y electronica (MIEC)
resultan de interés por su permeabilidad totalmente selectiva de iones O% o H*, y

su operacion en el rango de temperaturas entre 400 — 1000°C [100].
2.3.1.1  Mecanismos de transporte de oxigeno

En estos materiales, se produce la difusiéon selectiva de los iones O% o H* a través
de la estructura del material. A su vez, se produce un transporte de electrones en
la misma estructura del material que permite la compensacién de la carga asociada
al transporte iénico. Estos mecanismos se activan a temperaturas a partir de los
400 — 500°C, y la fuerza impulsora se debe a la diferencia de potencial quimico de

oxigeno o hidrégeno a ambos lados de la membrana.

En el caso de los materiales para el transporte de oxigeno, el mecanismo de

transporte, ilustrado en la Figura 2.9, consta de las siguientes etapas:

1. Difusién de 0, desde la corriente de alimentacién a la superficie de la
membrana.

2. Adsorcién de 0, sobre la superficie de la membrana en el lado de la
alimentacion.

3. Disociacion en la superficie de la membrana: 0, + 4e~ - 20%~
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4. Incorporacion de iones 0%~ en la red cristalina de la membrana.
Difusién de los iones a través de la estructura del material y difusion
electronica en las bandas de conduccion

6. Adsorcion de iones 0%~ en la superficie de la membrana en el lado del
permeado.

7. Recombinacién de los iones sobre la superficie de la membrana:
20% - 0, +4e”

8. Desorcion de 0, de la superficie de la membrana.

Difusién de 0, de la superficie de la membrana a la corriente de permeado.

Figura 2.9. Etapas del mecanismo de transporte de oxigeno en materiales MIEC. Adaptada

de la referencia [101].

En este mecanismo, las principales etapas que controlan la permeacion de
oxigeno son la difusion ionica en la estructura del material y las reacciones

superficiales de intercambio.

La difusién iénica en la estructura ocurre mediante el transporte de iones 0%~ a
través de la red cristalina del material, al circular los iones a través de las vacantes
de oxigeno existentes en la red. El transporte de carga asociado al paso de los
iones 0%~ es compensado con el flujo de electrones en el sentido contrario. En el
caso de que la etapa limitante de la permeacién sea la difusion en la estructura, la
permeacién se puede describir mediante una modificacién de la ecuacién de
Wagner [102]:
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-din(p0,) 2.37
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Donde o, 0, son las conductividades i6nica y electronica del material,
respectivamente, p0; y p0;' las presiones parciales de oxigeno en los lados de
alimentacion y arrastre, respectivamente, L el espesor de la membrana, R la

constante de los gases ideales, T la temperatura y F la constante de Faraday.

Generalmente, el mecanismo de difusion idnica en la estructura resulta la etapa
limitante para temperaturas por encima de 700°C y cuando el espesor de la
membrana es superior al valor del espesor caracteristico de la membrana (Lc). Este
parametro, introducido por Bouwmeester et al. [102], se corresponde con el valor
de espesor en el que la permeacion de oxigeno estaria controlada igualmente por
los mecanismos de difusion iénica y las reacciones superficiales de intercambio, y

varia entre los distintos tipos de materiales empleados.

El mecanismo de intercambio en la superficie consta de varias etapas, que pueden
incluir la adsorcidn, la disociacion, la transferencia de carga, la difusién superficial
de las especies intermedias, y la incorporacién de estas a la red cristalina. Después
del transporte del oxigeno a través de la membrana, las mismas reacciones, en
sentido inverso, tendrian lugar en el otro lado de la membrana. Estas etapas se
corresponderian con los pasos 1-4 y 6-9 de la Figura 2.9. La descripcion de estos
mecanismos mediante ecuaciones no se puede hacer de una manera genérica.
Ademas, otros factores, como el gas de arrastre empleado o la existencia de
mecanismos competitivos de adsorcién de otros compuestos sobre la superficie,

podrian afectar las etapas limitantes.

2.3.1.2 Materiales con conductividad mixta ionica y electronica empleados en

membranas de transporte de oxigeno

Entre los materiales MIEC para membranas de transporte de oxigeno (OTM por
sus siglas en inglés: oxygen transport membranes), los que demuestran mejores

propiedades para la permeacion de oxigeno son los de tipo fluorita, perovskita, y
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los materiales compuestos bifasicos en los que cada una de las fases aporta un

tipo de conductividad especifica (idnica y electrénica).

A) Fluorita

C) Perovskita E) Materiales compuestos

% - [Conductor electrénica

Ao (C

Conductor iénico |

B) Fluorita, D) Perovskita,

) Conductor mixto |
transporte de oxigeno transporte de oxigeno —
O e + Conductor idnico |
\1&. E<T e E o @ o
“——>  eobe

Figura 2.10. Materiales empleados en OTM. A) Estructura tipica de la fluorita. B) Transporte
de oxigeno a través de la estructura de la fluorita. C) Estructura tipica de la perovskita. D)
Transporte de oxigeno a través de la estructura de la perovskita. E) Materiales bifasicos con
empleo de fases con conductividad pura iénica o elecrénica, o conductividad mixta iénica y

electronica. Adaptadas de las referencias [103,104]

La estructura de las fluoritas consiste en aniones que forman un empaquetamiento
cubico simple, con los cationes ocupando la mitad de los huecos intersticiales. Las
fluoritas méas empleadas en membranas de permeacion de oxigeno son la ceria
(CeO2) y la zirconia (ZrO2). Este tipo de materiales presentan una alta
conductividad idnica pura. Sin embargo, el dopado de este tipo de materiales con
otros cationes le aporta suficiente conductividad mixta para permitir la permeacion
de oxigeno [105]. El principal interés por estos materiales se debe a su alta
conductividad i6nica y su estabilidad en presencia de atmésferas reductoras o

himedas.

Las perovskitas presentan una estructura genérica del tipo ABOsz, donde las
posiciones A estan generalmente ocupadas por cationes de compuestos alcalinos
0 metales de transicion, y las posiciones B por cationes de metales de transicion o
tierras raras. Diversas perovskitas cuentan con propiedades de alta MIEC que
permiten obtener valores elevados de permeacion de oxigeno [106,107] . Asi, las

composiciones de tipo (Ba,Sr,La,Ca)(Fe,Cr,C0,Ga)Oss son habituales en
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materiales de tipo MIEC. La capacidad de introducir dopantes en los sitios Ay B

de las perovskitas permite modificar sus propiedades y adaptarlas a distintas

aplicaciones, mejorando su conductividad y estabilidad.

La utilizacion de materiales compuestos con dos fases (cominmente llamados
composites, del inglés), en la que una de ellas provee conductividad iénica y la otra
electrénica, aporta soluciones en las que se combinan las propiedades ventajosas
de cada uno de estos materiales. Por ejemplo, se pueden utilizar compuestos
mixtos en los que se aprovecha la alta permeacion de las perovskitas y la

estabilidad en condiciones adversas de las fluoritas [108—110].

La permeacién de oxigeno de estos materiales estd marcada por diversos factores:
las condiciones de operacion, las propiedades de los materiales empleados, y las
dimensiones de las membranas. Asi, las estrategias para optimizar su rendimiento

pasan por la actuacion sobre varios aspectos:

e La permeacion de oxigeno depende directamente de la temperatura, por
lo que los mayores valores de permeacion se alcanzan a temperaturas
elevadas. Sin embargo, el aumento de la temperatura por encima de los
900°C supone un elevado coste en los materiales para la construccion de
los moédulos de membranas y los costes energéticos. Por ello, las
temperaturas mas comunes en las aplicaciones de estos materiales se
hallan en el rango de 800 — 900°C, aunque se trabaja en la disminucién de
las temperaturas de operacion.

e Elincremento en el gradiente de presion parcial de oxigeno da lugar a un
aumento en la fuerza impulsora, y con ello permite aumentar la
permeacién. En este ambito, se puede operar a presién en la camara de
alimentacion [111]. Adicionalmente, se utilizan gases de arrastre en la
camara de permeado, que facilita la desorcién del oxigeno en la superficie
de la membrana. También se puede generar un vacio en la cdmara de
permeacion, aumentando con ello la diferencia de presion parcial.

e El dopaje de los materiales con distintos cationes puede aportar mejoras
sobre las conductividades i6nicas y electrénicas. En el caso de las

perovskitas, presentan una elevada conductividad electrénica, por tanto,



Desarrollo de sistemas cataliticos e intensificacion de procesos para la produccion de

hidrogeno comprimido y productos de interés

la mejora de la conductividad i6nica puede mejorar su permeacion. La
inclusién de dopantes que inducen la presencia de mas vacantes de
oxigeno aumenta la conductividad i6nica en este tipo de materiales. Para
los materiales con baja conductividad electrénica, como las fluoritas, se
puede mejorar este parametro mediante la adiciébn de varios elementos
que dan lugar a la formacion de caminos electronicos a través de los
limites de grano [105]

La reduccion del espesor de las membranas conlleva un incremento de la
permeacién hasta alcanzar el valor de espesor caracteristico L.. La
utilizacion de membranas de tipo asimétrico permite la reduccion del
espesor de las membranas empleadas. En esta configuracion, una capa
fina y densa del material de la membrana es depositada sobre un soporte
poroso que le confiere estabilidad mecéanica y permite la difusion del gas
a su través [112,113].

En los casos en los que la limitacion de la permeacién se deba a las
reacciones superficiales, la modificacion de la superficie de la membrana
puede incrementar la permeacién de estos materiales. Para ello, se usan
distintos medios para incrementar el area superficial de estos materiales y
para la activacion catalitica que actle sobre las reacciones superficiales.
Estos medios pasan por la deposicién de capas porosas [107] o de
particulas [114] sobre la membrana, o la infiltracion catalitica sobre
soportes porosos [115]. A su vez, la activacién catalitica permite la
utilizacion de estos materiales en reactores de membrana con diversas
aplicaciones de conversion de hidrocarburos ligeros [116]

Generalmente, las reacciones que tienen lugar en reactores de membrana
con OTM se producen en presencia de componentes como CO2, H20,
SO2, NOx, 0 atmoésferas reductoras, en las que los materiales de las
membranas resultan inestables [117-119]. La modificacion de la superficie
también se puede usar para aplicar capas protectoras que otorgan

estabilidad quimica a los materiales en estos ambientes [120-123].
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2.3.1.3 Aplicaciones de las membranas de transporte de oxigeno — reactores de

membrana

Las membranas de transporte de oxigeno se pueden aplicar en distintos ambitos,
como la produccion de oxigeno de alta pureza para distintos procesos industriales
y energéticos, asi como en sistemas de reactores de membrana, en los que sirven
para alimentar o retirar oxigeno de manera selectiva en procesos que se ven
favorecidos por la dosificacion controlada de oxigeno o por el desplazamiento del

equilibrio que produce la retirada del mismo.
2.3.1.3.1 Produccion de oxigeno

La de produccion de oxigeno es una de las industrias quimicas mas significativas
a nivel mundial, siendo el oxigeno un reactivo de importancia en distintas
industrias, principalmente: metallrgica, produccion energética, sintesis quimica.
Se espera un fuerte crecimiento de la demanda de oxigeno en los afios venideros,
dirigido a su utilizacion en la generacion de energia en procesos que minimizan las
emisiones de carbono mediante los procesos de captura y almacenamiento de
carbono (carbon capture and storage: CCS)[124]. La industria de produccion de
oxigeno se caracteriza por su produccién mayoritariamente local; es decir, se
produce el oxigeno en unidades cercanas al proceso donde se requiere. Por ello,
las tecnologias de produccion han de adaptarse a la escala y pureza requeridas

por los procesos donde a los que destina el oxigeno.

La produccion mayoritaria de oxigeno se realiza mediante los procesos de
destilacién criogénica. La principal contrapartida de esta tecnologia es que tiene
unos costes y consumos energéticos elevados, asociados a la operacion a
temperaturas bajas (-200°C) y presiones elevadas. Por ello, este tipo de
tecnologias sélo resultan rentables a gran escala, produciendo entre 30000 —
50000 Nm?3/h (9000 — 15000 t/dia) de oxigeno con pureza superior al 99% [125].

Las tecnologias basadas en la adsorcion de N2 del aire (pressure swing adsorption,
PSA) emplean adsorbentes como zeolitas o tamices moleculares para retener

selectivamente el N2. La tecnologia de PSA es la alternativa mas empleada cuando
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se requieren producciones de hasta 10000 Nm&/h con purezas por debajo del 95%
[126].

El desarrollo de las membranas cerdmicas de transporte de oxigeno permitiria el
desarrollo de aplicaciones para la produccion de Oz con una pureza de hasta el
100% y unos costes energéticos inferiores a los de los procesos criogénicos.
Existen varios proyectos piloto empleando estas tecnologias, como los
desarrollados por Air Products [127,128] y Praxair [129], estando estas tecnologias

en una etapa de demostracion [130].
2.3.1.3.2 Procesos de generacién de energia

Las OTM pueden adaptarse en distintas etapas de los procesos de produccion de
energia a partir de combustibles fésiles, disminuyendo las emisiones de carbono

asociadas a estos procesos mediante estrategias de CCS [131](Figura 2.11).

En la tecnologia de oxicombustion, se produce una corriente de oxigeno de alta
pureza como oxidante en el proceso de combustion, obteniéndose un gas que
contiene mayoritariamente CO2 y agua. Esto permite la separacion, captura y
almacenaje del CO2, minimizando su emision. Este proceso permite la integracion
de OTM para la produccién del oxigeno con la pureza requerida [132]. La presencia
de CO2, agua, y otros elementos como SOx, haria necesaria la utilizacion de OTM

gue tengan estabilidad en estas condiciones.

Otras alternativas para la implementacion de estrategias de CCS son las de post
y pre-combustién. En la post-combustion, se requieren de unidades de separacion
de CO: para tratar el gas producido. Generalmente, esto se lleva a cabo mediante
la absorcion en aminas o en procesos de looping con calcio, en las que el CO:2
gueda absorbido por estos compuestos, siendo recuperado en la regeneracion por
desorcién térmica. En la aproximacién de pre-combustién, se produce la
gasificacion del combustible, seguida de unidades de WGS, generando un gas rico

en Hz y COz. La separacion del CO2 se produciria antes de la combustion.



Capitulo 2: Introduccion

Combustible co o
=
Dtcsricmne - sasenca, | 6] 5
Aire # 'ﬁ
o
N, | 0, H0 o
co,
| Separacion CO, I—b- g
o
Ho | é
o
Aire s W
a
z
, co, Q
Combustible Separacién CO, I—P- %
I 3
=
=]
H,0 ;
o

Figura 2.11. Estrategias para la integracion de procesos de CCS en centrales térmicas de

generacion de energia. Adaptada de la referencia [131].

La aplicacion de OTM tiene cabida en los procesos de oxicombustion y de pre-
combustién, en los que se requiere una unidad de separacion de aire cercana a la

planta.
2.3.1.3.3 Procesos quimicos

Las OTM pueden integrarse en reactores de membrana en diversas reacciones
oxidativas, en las que las membranas actlian como distribuidoras o extractoras de
oxigeno. En este tipo de reactores, las OTM aportan ciertas caracteristicas

ventajosas:

1. Permiten utilizar aire como fuente de oxigeno, sin la presencia en los
productos de reaccién de N2 o NOx. La integracion de las etapas de
separacion de aire y reaccion en una sola unidad conlleva menores

costes de construccién y operacion.
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2. La alimentacion de oxigeno de manera controlada conlleva la presencia
de oxigeno en concentraciones bajas, con lo que se pueden alcanzar
mayores selectividades en reacciones oxidativas.

3. Evitan la necesidad de mezclar previamente las corrientes de oxigeno e
hidrocarburos, permitiendo la operacién en condiciones mas seguras al
no generarse mezclas explosivas ni puntos calientes como sucede en el

caso de la coalimentacion.

Entre las reacciones en las que se pueden emplear las OTM como distribuidor de

oxigeno, se encuentran las siguientes:

e Reacciones de reformado autotérmico de hidrocarburos [133]
e Oxidacién parcial de metano (POX) para la produccion de gas de sintesis
[134]

1
CH, +5 0, = 2H, + CO 2.38

e Acoplamiento oxidativo de metano (OCM) para la produccién de etano y
etileno [135-137]

2CH, + 0, » C,H, + 2H,0 2.39

1
2CH4 + 502 4 C2H6 2.40

¢ Deshidrogenacion oxidativa de alcanos. Produccion de etileno y propileno
mediante las reacciones de deshidrogenacién de etano y propano [138—
140]:

1
CZH6 + EOZ d CzH4 + HzO 2.41

1
C3H8 + EOZ d C3H6 + HzO 2'42



Capitulo 2: Introduccion

Mediante los reactores de membrana con OTM, también se pueden llevar a cabo

reacciones en las que el oxigeno es uno de los productos de reaccién. La retirada
del Oz producido a través de la membrana permite el desplazamiento del equilibrio
hacia los productos, pudiéndose aplicar a reacciones con limitaciones por equilibrio
como la de water splitting (2.43), la descomposicion de N20 (2.44), o la
descomposicion de CO2 (2.45).

1
H20 d Hz + 502 2-43
1
N20_>N2 +§02 2.44
2.45

1
C02 d CO +502

La utilizacion de reactores cataliticos de membrana con OTM permite la integracion
de varios tipos de reacciones en un Unico reactor, teniendo lugar cada una de las
reacciones en uno de los lados de la membrana. Asi, se pueden llevar a cabo dos
reacciones de manera simultanea, siendo una de ellas en la que se produce el
oxigeno, que pasa a través de la membrana para ser consumido como reactivo en
la otra camara de reaccion. La Figura 2.12 ilustra este concepto, que se ha probado
en distintos trabajos de investigacion en los que se acoplaron las reacciones de
POX u OCM con las de water splitting [141,142], descomposicién de N20 [143] y
la descomposicion de CO2 [144,145].
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H,0 — H, + % o,
N,O — N, + % o,
€O, — CO+0,

= i

CH,+-0, > CO+ 2H,
2CH, + 30, — C;H + H;0
2CH4 + 02 — C2H4 + Hzo

Figura 2.12. Integracion de reacciones de descomposicion de H20, N20 o0 COz, y

reacciones oxidativas de hidrocarburos en reactores de membrana con OTM.

2.4 Procesos a alta presién para la produccion de
hidréogeno
La necesidad historica para el desarrollo de procesos a alta presion nace con dos
principales tecnologias: en primer lugar, la transformacién de la energia interna del
vapor de agua a alta presion a energia cinética, con la invencién del motor de
vapor, y también, por el desplazamiento del equilibrio en reacciones en fase gas a
alta presion para la sintesis de productos como el amoniaco. El requerimiento de
operacion a cada vez mayores presiones conllevé el desarrollo de equipamientos
adecuados, como bombas, compresores, intercambiadores de calor, tuberias,
racores y sistemas de sellado, y especialmente de reactores y recipientes donde
llevar a cabo estos procesos. De vital importancia para el avance en este tipo de
procesos fue también la aparicion de aceros de elevada ductilidad capaces de

ofrecer la resistencia necesaria para el disefio de estos equipos [146].

En la actualidad, los procesos industriales a alta presién se encuentran
ampliamente desarrollados, como se muestra en la Figura 2.13. En el campo de
las industrias energética, quimica y petroquimica, una gran variedad de procesos
se lleva a cabo a alta presién, aprovechando los efectos de la presion sobre el
equilibrio termodinamico, las propiedades de los fluidos, los fenomenos
interfaciales y los fendmenos de transporte para obtener mejores rendimientos y
hacerlos viables y mas eficientes. Entre los procesos mas extendidos se
encuentran la sintesis de amoniaco, que se lleva a cabo en unas condiciones de
entre 150 — 250 bar y 350 — 550°C [147], la sintesis de metanol en el rango de 50



Capitulo 2: Introduccion

— 150 bar y 250 — 300°C [148], o el hidrocraqueo en refineria, que se lleva a cabo
a presiones de entre 200 — 300 bar y a 400°C [149].

100 MPa 1000 MPa 10000 MPa

Figura 2.13. Presiones de operacion en procesos de alta presion actuales. Reproducido de

la referencia [146].

2.4.1 Procesos con fluidos supercriticos

El incremento de la presion de proceso da lugar a la reduccién de la distancia entre

las moléculas de sélidos, liquidos y gases. La reduccion de estas distancias afecta
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el comportamiento de las fases y las propiedades de transporte en el sistema. Las
propiedades y comportamientos de los sistemas pueden fluctuar de manera
importante con la variacion de la presion, especialmente en las condiciones
cercanas al punto critico. En estas condiciones, las propiedades de transporte de
los fluidos tienen una variabilidad muy alta, por lo que cambios ligeros de las
condiciones de presion y temperatura pueden alterar de manera significativa el

comportamiento del sistema.

El estado de fluido supercritico se alcanza cuando las condiciones de Py T
superan los valores del punto critico (Pc, Tc) de un fluido. En estas condiciones, el
fluido existe como una Unica fase que presenta varias de las propiedades
ventajosas tanto del liquido como del gas: teniendo la suficiente densidad para
actuar como disolvente de otros compuestos, con una difusividad superior a la de
los liquidos y una menor viscosidad, favoreciendo el transporte de materia. La alta
compresibilidad de los fluidos en esta region permite el ajuste de la densidad y la
capacidad como disolvente del fluido mediante cambios pequefios en la presion
[150].

Las propiedades como disolventes de los fluidos supercriticos han capacitado el
desarrollo de tecnologias en las que se utilizan agua y CO:2 supercriticos como
disolventes, sustituyendo a otros disolventes mas toéxicos y nocivos
medioambientalmente, teniendo una relevancia importante en el ambito de la

quimica sostenible [151].

Los procesos en agua supercritica tienen aplicacién en diversos campos
relacionados con la quimica sostenible. Este medio puede emplearse en el
tratamiento de corrientes residuales urbanas e industriales [152,153], el reciclaje
de polimeros [154-156], la produccion de biocombustibles [157-159], o la

produccion de hidrégeno o gas de sintesis a partir de biomasa [160-162].

La gasificacion de biomasa en agua supercritica tiene lugar mediante tres
reacciones principales: reformado con vapor (2.46), WGS (2.47), y metanacion

(2.48), produciendo una corriente de gas rico en Hz, COx y CHa.
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Biomasa + H,0 - CO + H, 2.46
CO +H,0 - CO, +H, 2.47
CO+3H, » CH, + H,0 2.48

La gasificacién en agua supercritica presenta caracteristicas ventajosas respecto
a otras tecnologias de produccion de hidrogeno [163]: en condiciones
supercriticas, la alta severidad permite la descomposicion rapida de la biomasa,
minimizando también la formacion de residuos solidos en el proceso. La
miscibilidad de los compuestos organicos en agua supercritica permite llevar a
cabo las reacciones de gasificacion en biomasa con alto contenido de humedad,
eliminando la necesidad de secar esta materia y con ello reduciendo el coste
energético del proceso. Asimismo, la operacion a alta presion facilita la purificacion
del hidrogeno producido y reduce los costes asociados a su compresion para el

almacenamiento.

Con todo ello, la gasificacion en agua supercritica resulta una tecnologia atractiva
y que podria tener un coste competitivo frente a otras tecnologias convencionales
[164]. Pese a ello, el desarrollo de esta tecnologia a escala comercial requiere
solventar ciertos inconvenientes que pasan por la complejidad técnica para la
alimentacion de la biomasa, con un alto contenido en sélidos, la formacion de
residuos sélidos que pueden dar lugar al taponamiento del reactor y la posible
corrosion de los materiales en estas condiciones, asi como el desarrollo de
catalizadores que maximicen el rendimiento a hidrégeno y permitan la operacion

en rangos de temperatura asumibles [165].
2.4.2 Produccion de hidrogeno a presién mediante reactores de membrana

El desarrollo de reactores de membrana que operan a presion trata de aprovechar
los efectos de la presion sobre el aumento de la fuerza impulsora de la separacion,

la diferencia de potencial quimico entre ambos lados de la membrana, y por tanto
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de la permeabilidad de la membrana, favoreciendo la extraccién selectiva de

alguno de los productos de reaccion.

La tecnologia de los reactores de membrana se puede aplicar en la reaccién de

reformado con vapor de metano para la producciéon de hidrégeno:

CH, + H,0 - CO + 3H, 2.49

La separacion del hidrogeno producido en la reaccién mediante membranas
selectivas para el hidrégeno permite desplazar el equilibrio termodinamico, y con
ello aumentar la conversién de CHa. Para este tipo de procesos, las membranas
utilizadas suelen ser de tipo metalico, generalmente de Pd o aleaciones Pd/Ag
[166]. Sin embargo, este tipo de membranas no consigue la conversion total de
CHa ni la separacion de todo el Hz producido [167,168]. La presurizacion de este
tipo de reactores tiene efectos positivos sobre la conversion y separacion de
hidrogeno, el efecto positivo que la separacion del hidrégeno tiene al desplazar el
equilibrio es mayor que el efecto negativo sobre la termodinamica al aumentar la

presion de operacién [169,170].

Frente a la utilizacién de membranas de tipo metalico, la utilizacién de membranas
ceramicas con conductividad protdnica es capaz de solventar las limitaciones de
conversion y separacion del hidrogeno producido, siendo una alternativa
prometedora para la obtencion de hidrogeno mediante el reformado de CHa por su
elevada eficiencia, al integrar la produccion de hidrogeno mediante las reacciones
de reformado y WGS con una conversion total, y la purificacion y presurizacion del

hidrégeno en una sola unidad [171,172]

Los materiales ceramicos con conductividad proténica permiten la separacion
selectiva de hidrogeno a temperaturas superiores a 500°C. Estos materiales sélo
producen el transporte protdnico a su través, por lo que para la compensacion del
transporte de cargas requieren de la aplicacion de una diferencia de potencial entre
ambas caras de la membrana. El mecanismo de transporte protonico ocurre

siguiendo el mecanismo de Grotthuss asistido por moléculas de agua [173,174].
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La conductividad protonica se observa en distintos tipos de materiales. En general,

los 6xidos ceramicos de tipo perovskita con una formula general A2*B*4*Os, donde
la posicién A se ocupa por Ba o Sry la posicién B por Zr, Th, Ce o Th, presentan
las conductividades proténicas mas altas, superiores a los 102S-cm1, menores
energias de activacion para el transporte proténico, y valores mas negativos de
entalpia de hidratacion [175]. Concretamente, los materiales ceramicos como
SrCeOs, BaCeOs, 0 SrZrOs se encuentran entre los materiales ceramicos con
conductividad proténica a alta temperatura mas estudiados. Los materiales
basados en Zr son preferidos respecto a los de Ce para su utilizaciéon en procesos
con presencia de CO3, al tener una mayor estabilidad quimica en ambientes
reductores. Sin embargo, estos presentan una mayor resistencia de borde de
grano, y requieren de altas temperaturas en su sinterizacion para obtener
estructuras densas. La utilizacion de compuestos con mezclas de BaCeOs y
BaZrOs puede compensar las desventajas que presentan estos materiales por
separado, y ha sido estudiada y desarrollada por diversos grupos de investigacion
[176-179]. Otros materiales con conductividad proténica son los oxidos de tierras
raras, ortoniobatos, tantalatos, fosfatos o pirocloros [175], que sin embargo
presentan menores flujos de permeacion de hidrégeno. El desarrollo de materiales
compuestos, con un material que aporta conductividad electrénica y otro que
aporta conductividad protonica, se ha estudiado en los Ultimos afios, con

resultados prometedores en cuanto a los valores de permacion [180,181].

La utilizacién de materiales ceramicos con conductividad protonica en reactores
de membrana se ha estudiado para distintos procesos, en los que esta tecnologia
aporta ventajas sobre los reactores convencionales de lecho fijo. Entre las
aplicaciones de estas tecnologias se encuentran la reaccién de
deshidroaromatizacion de metano, con alta estabilidad y selectividad a benceno
[182,183], la sintesis electrocatalitica de amoniaco [184,185] o la reaccion de

reformado catalitico de metano [171,172].

En 2017, Serra, Kjglseth et al., propusieron un desarrollo de un reformador de
membrana proténica (protonic membrane reformer, PMR) mediante un disefio

compacto que integra la reaccion de reformado con vapor, separacion y
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presurizacion del Hz2 con una optimizacion del balance energético [172]. En este
trabajo, se consigui6 la conversion total del CH4 alimentado, separando el 99% del
hidrégeno producido, y a su vez comprimiéndolo hasta 50 barg por medio de
compresion electroquimica. EI PMR descrito en este trabajo utiliza una membrana
conductora proténica de BZCY densa situada entre dos electrolitos porosos de
BZCY y Ni. Este esquema produce 4 procesos de manera simultanea (Figura 2.14
a): (i) se extrae el hidrogeno de la camara de reformado, desplazando el equilibrio
hacia la conversidn total del CHa, (ii) suministra el calor necesario para la reaccion
endotérmica de reformado mediante la aplicacién de corriente a la membrana, que
actlla como separador y compresor (Figura 2.14 b), (iii) produce la compresion del
hidrégeno separado en la camara de permeado y (iv) produce hidrégeno con alta
pureza. Este sistema permitiria la produccion de hidrégeno a alta presion con una
alta eficiencia y flexibilidad. Por ejemplo, podria producir hasta casi 8 kg

H2-/(dia-m?) a 200 bar con una eficiencia superior al 75%.
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3. Objetivos de latesis

En esta tesis, se desarrollan tres principales lineas de trabajo que se centran en la

produccion de hidrégeno a partir de materias primas renovables y la aplicacion de

metodologias de intensificacion de procesos para llevar a cabo la produccién de

hidrégeno de manera mas eficiente. Los principales objetivos de esta tesis se

detallan a continuacién:

1. Desarrollo y optimizacion de catalizadores para la produccién de

hidrogeno mediante reacciones de reformado autotérmico de etanol

a.

Disefio y construccion de un sistema de reaccion para el ATR de
etanol, con operacion en condiciones adiabaticas y a presiones de
hasta 28 bar g.

Evaluacion y seleccion de catalizadores para el proceso de ATR
de etanol. Los catalizadores se evaluaran por su rendimiento a
hidrogeno, conversion de etanol, selectividad hacia productos
secundarios, temperaturas 0ptimas de operacion, y estabilidad en
las condiciones de operacion.

Seleccién de catalizador para ATR de etanol, escalado y viabilidad
para su utilizacion en una unidad auténoma de reformado de
bioetanol: optimizacién de la composicion mediante la adicion de
distintos dopantes y seleccion de las condiciones éptimas de

operacion acorde a las necesidades del proceso.

2. Evaluacion de membranas de transporte de oxigeno como elemento de

distribucion selectiva de oxigeno en el sistema de reaccion de ATR de

etanol y mejora de la aplicabilidad de estos materiales en ambientes de

reaccion mediante el recubrimiento con capas superficiales protectoras.

3. Disefio y construccién de sistemas de reaccién para la operacion en

condiciones de alta presion en procesos de produccién de hidrégeno:

disefio de sistema para reacciones en agua supercritica y disefio de

sistema de reactor de membrana de alta presion.
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4. Metodologia experimental

En este capitulo, se describen en detalle los distintos procedimientos de
preparacion de los materiales utilizados, asi como las técnicas empleadas para su
caracterizacion. Adicionalmente, se describen los sistemas de reaccion
empleados, asi como las metodologias de operacidn de estos sistemas y los
procedimientos empleados para calcular los parametros de reaccién que permiten

la evaluacién de los resultados de las reacciones.

4.1 Preparacion de materiales

Nota del autor: Parte del contenido de esta seccion hasido revisado y limitado debido
a su caracter confidencial. La protecciéon de este contenido se ha llevado a cabo de
acuerdo a lo establecido por el Real Decreto 99/2011 y la Normativa de los estudios
de doctorado en la Universitat Politecnica de Valéncia, que regula la limitacion de la
difusién publica de la tesis para los trabajos realizados bajo acuerdos de
confidencialidad. El caracter confidencial de esta tesis doctoral fue aprobado por la
Comisién Permanente de Direccion de la Escuela de Doctorado a fecha de 28 de abril
de 2021. Los acuerdos de confidencialidad concernientes a este trabajo se
encuentran registrados por el Servicio de Gestion de la I+D+i (SGI) de a Universitat

Politecnica de Valéncia bajo las claves especificas 20170537 y 20190429.

En esta tesis, se produjeron varios catalizadores para el ATR de etanol.
Adicionalmente, se utilizaron membranas de transporte de oxigeno a las que se

les aplicaron distintos tipos de tratamientos.
4.1.1 Catalizadores

Para las pruebas de ATR de etanol, en primer lugar se estudiaron varios
catalizadores comerciales de distinta composicion. Tras identificar los
catalizadores de Co como la opcion preferida, se prepararon varios catalizadores
basados en Co soportado sobre MO, para estudiar los efectos de la adicion de
dopantes en la fase activa y en el soporte. En la Figura 4.1 se esquematiza el
proceso de fabricacién de estos catalizadores, que comienza con la preparacion

del material del soporte, la extrusién del mismo en forma de pellets, y la
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impregnacion final de los componentes activos. Los catalizadores preparados en

el laboratorio fueron los siguientes (retirados por confidencialidad):

Figura 4.1. Proceso de fabricacion de los catalizadores basados en Co para ATR de etanol.

(PROTEGIDA POR CONFIDENCIALIDAD)

El proceso de preparacion de los catalizadores se detalla a continuacion.

En primer lugar, se sintetizaron los materiales para los soportes siguiendo
el método de coprecipitacion, que permite la produccién de materiales con
tamafio de particula nanomeétrico [105]. Los nitratos de los compuestos de
interés (Ce) (Sigma Aldrich) se disolvieron en agua desionizada a 60°C.
Posteriormente, se afiadié gota a gota una disolucién de (NH4)2COs
(Sigma Aldrich), ajustando el volumen afiadido de manera que la relacion
molar NOz? / COs fuera de 0.75. El producto precipitado se filtré y lavé
con agua desionizada hasta que el pH quedd neutro. Después, los polvos
obtenidos se secaron a 100-120°C.

Los polvos se impregnaron mediante el método de humedad incipiente
para afiadir un 2%molar de Co (disolucion de Co(NOs)2:-6H20, Sigma
Aldrich), y después se calcinaron en aire a 600°C durante 5 h para obtener
la fase cristalina de la ceria, siendo las rampas de calentamiento /
enfriamiento de 2°C / min.

Con el material preparado por coprecipitacién, se conformaron los pellets
para ser usados como catalizador en la reaccion de ATR de etanol. Los
polvos de ceria calcinados se mezclaron con varios aditivos para preparar
la mezcla de extrusion: 30% v/v de polimetilmetacrilato (PMMA), como
formador de poro, y 10%p. de polivinilpirrolidona (PVP), como agente
plastificante. La mezcla se homogeneizd, molturandola en seco en un
mortero de agata. A continuacion, se afiadié agua desionizada a volumen
de poro (aproximadamente 0.8 g/cm?3), y un agente lubricante (1%p.) para
favorecer la extrusion. Tras mantener la pasta unos minutos en agitacion
para homogeneizarla, se extruyé utilizando una jeringa con una boquilla

de 0.5 mm de diametro, cortandose los pellet en himedo y quedando con
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una geometria cilindrica. Los pellet obtenidos se secaron a 70°C y después

se calcinaron en aire a 1100°C durante 8 h, siendo las rampas de
calentamiento y enfriamiento de 2°C/min, obteniéndose el material de
partida de soporte. La realizacion de esta etapa a una temperatura de
1100°C resulta necesaria para conferirle una consistencia adecuada a los
pellet preparados.

e Con el fin de incrementar el area superficial del material, los pellet se
impregnaron con un 10%p. del precursor del material de soporte, mediante
una disolucién preparada a partir de los nitratos de Ce, disueltos en una
mezcla de agua — etanol al 50% v/v. El material se calcind en aire a 700°C
durante 5 h para descomponer los nitratos y formar la fase cristalina del
soporte, siendo las rampas de calentamiento y enfriamiento de 2°C/min.
Con este procedimiento, el area superficial aumenta al formarse sobre
toda la superficie el material con un tamafio de particula pequefio, al
producirse a una temperatura relativamente baja.

e Finalmente, el soporte de es impregnado con una disolucién conteniendo
los metales activos (Co, Fe, Re) en la proporcién de peso establecida. Tras

ello, se realiza una ultima etapa de calcinacion a 500°C durante 5 h.
4.1.2 Impregnacion de soportes.

Para la evaluacion de los catalizadores de ATR desarrollados a partir del escalado
de los catalizadores de Co, se requirid6 de una carga de catalizadores cuya
preparacion mediante las técnicas descritas anteriormente resultaria costosa, al
estar limitada la produccién a cantidades alrededor de los 20 g de catalizador,
debido a la incapacidad de producir mayores cantidades el proceso de
coprecipitacion con el instrumental disponible en los laboratorios. Por ello, parte la
produccion de catalizadores y soportes a escala industrial se llevé a cabo en
colaboracién con un fabricante externo, que proveyé varios de los catalizadores
basados en Co asi como un soporte de ceria modificada, ya sintetizados y
extruidos en forma de pellets cilindricos con unas dimensiones de

aproximadamente 3 mm de didmetro x 8 mm de longitud.
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Los soportes de ceria modificada se impregnaron con varios metales activos
mediante el siguiente procedimiento. En primer lugar se preparé una disolucion
acuosa que contenia la cantidad en peso deseada de los precursores de los
distintos metales a impregnar. La cantidad de disolucién preparada fue de 1.25 mL
disolucién / g soporte. La impregnacién se hizo mediante el método de humedad
incipiente, en varias etapas. En cada etapa, se realiz6 la impregnacién a volumen
de poro, tras lo cual los pellet se secaron a 100°C. Este proceso se repitid hasta 4
veces, hasta agotar el total de la disolucion preparada. Finalmente, los soportes
impregnados se calcinaron en aire a 500°C durante 5 h, con unas rampas de

calentamiento y enfriamiento de 2°C/min.
4.1.3 Membranas tubulares de BSCF

En esta tesis, se utilizaron membranas tubulares de tipo capilar de
BaosSrosCoosFeo02035 suministradas por el Fraunhofer-Institut fur Keramische
Technologien und Systeme (IKTS), con unas dimensiones de 220 mm de longitud,
3.25 mm de diametro externoy 2.55 mm de didmetro interno. Se aplicaron distintos

tipos de tratamientos a estas membranas para su utilizacion en distintas pruebas.
4.1.3.1 Recubrimiento de membranas de BSCF con oro

Para la utilizacion de las membranas de BSCF en el sistema de reaccion de ATR
de etanol, se aplicé un tratamiento para la pasivacion de una parte de la
membrana. Estas membranas tubulares tienen una longitud de 22 cm, mientras
que la regién isoterma del reactor tiene una longitud de solo 5 cm. El tratamiento
de pasivacion permitiria inhibir la permeacion de la membrana fuera de la zona
isoterma del reactor, adaptando asi las membranas a la longitud adecuada del
sistema de reaccion de ATR. La aplicacion de una capa de oro en la zona a pasivar
permite el sellado de este tipo de membranas e inhibe su permeacién en la zona

cubierta, permitiendo la operacién a temperaturas en el rango de los 900°C [2,3].

Para el recubrimiento de las membranas de BSCF se utilizaron varias laminas de
pan de oro que se enrollaron dando varias vueltas a la membrana en toda su

longitud exceptuando los 5 cm antes del extremo cubierto. Posteriormente, las
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membranas recubiertas se trataron a 850°C durante 2 horas para producir su

adhesién a la membrana y generar una capa densa de oro en la zona recubierta.

Figura 4.2. Detalle del recubrimiento de oro fuera de la longitud efectiva de una membrana

de BSCF para su utilizacion en el reactor de ATR.

4.1.3.2 Preparacion de capas cataliticas por “dip-coating”

La aplicacién de tratamientos superficiales sobre este tipo de membranas puede
aportar mejoras sobre el comportamiento de las membranas en permeacion /
reaccion, afectando su permeacion, actividad catalitica, y resistencia a la
descomposicién en condiciones adversas. Para esta tesis, se aplicaron
recubrimientos superficiales para depositar capas porosas sobre las membranas
de BSCF mediante el procedimiento de dip-coating. En la técnica de dip-coating,
el sustrato se sumerge en una solucién y se extrae posteriormente en condiciones
de velocidad controladas. En el proceso, una capa liquida permanece en el
sustrato al ser extraido, con un espesor dependiente de las fuerzas viscosas,

gravedad y tensién superficial [4].

Para la preparacion de las capas, se utilizaron los siguientes materiales: BSCF
(Hermsdorfer Institut fiir Technische Keramik), MnCo204 (Marion Technologies) y
Ceo0.8Tho.202-5 (CTO). Los dos primeros materiales se adquirieron de proveedores
comerciales, y el CTO se preparé mediante el método de coprecipitacion descrito
anteriormente (4.1.1). En primer lugar, los polvos de los materiales se mezclaron
y homogeneizaron en un molino de bolas durante 12 h. Tras secarse los polvos,

se tamizaron y se utilizaron para la preparacion de la disolucion.

La preparacion de disolucién se hizo afiadiendo primero la mezcla de etanol y
terpineol, después PVP, y finalmente los polvos ceramicos. La composicion de la
mezcla se detalla en la tabla a continuacion:
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Etanol 23.5
Terpineol 31.0
PVP 8.0

Polvo ceramico (CTO, CMO, BSCF)| 37.5

Las membranas tubulares se sumergieron en la disolucién, y se secaron a
temperaturas entre 60 — 80°C. Finalmente, los tubos se sinterizaron a 950°C
durante 2 h.

4.2 Caracterizacion de materiales

Para la caracterizacion de los distintos catalizadores y membranas empleados, se

utilizaron las siguientes técnicas:
4.2.1 Microscopia electrénica de barrido

La microscopia electrénica de barrido (SEM) es una de las técnicas instrumentales
mas versdtiles para el andlisis de la morfologia de la microestructura y la
composicion quimica de materiales. En la SEM, se emplea un haz de electrones
de alta energia (1.5 — 20 keV) focalizado para generar varios tipos de sefiales en
la superficie de los materiales sélidos examinados (Figura 4.3). El haz de
electrones se genera mediante emisores termoiénicos, a partir de un filamento que
es calentado mediante corriente eléctrica. El calentamiento produce la emisién de
electrones desde el filamento. Las sefiales producidas por la interaccion entre el
haz de electrones y la muestra aportan informacion sobre la muestra: su morfologia
y textura, su composicion quimica, la estructura cristalina y la orientaciéon de los
materiales que componen la muestra. Para la mayoria de las aplicaciones, se
recoge la sefial producida sobre un area seleccionada de la muestra, obteniéndose
una imagen en 2 dimensiones que muestra las caracteristicas microestructurales

de la muestra.
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En la SEM, el haz de electrones primario penetra en la muestra, interactuando y

emitiendo distintos tipos de sefales. Los electrones dispersados provenientes de

la capa superficial de la muestra, generados por colisiones de tipo inelastico, se

denominan electrones secundarios (SE, secondary electrons), y dan lugar a

imagenes que muestran la morfologia y la topografia de los materiales

examinados. Los electrones retrodispersados desde estratos interiores de la

muestra (BSE, backscattered electrons) se generan por las colisiones elasticas

multiples, y permiten la obtencién de imagenes que muestran el contraste en la

composicién quimica de muestras de varias fases [5]. Adicionalmente, los equipos

de SEM permiten el andlisis cualitativo de la composicion de la fraccién de la

muestra enfocada, mediante la espectroscopia de dispersién de rayos X (EDS,

energy dispersive X-Ray Sprectroscopy)

Fuente de
electrones .

Lente -

condensadora
‘;. —— Deflector

Lente —»m
.74. / Detector

Electrones

Imagen

generada
Muestra ——»

Figura 4.3. Esquema del sistema de SEM. Adaptado de [6]

Para la obtencidon de imagenes de la microestructura de los catalizadores y las

membranas empleadas en este trabajo, se empled la técnica de microscopia

electrénica de barrido de emision de campo (FESEM: field emisiéon scanning
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electron microscopy). EI FESEM es una técnica especial de SEM que emplea una
fuente de emision de electrones diferente. En el FESEM el haz de electrones no
se produce a partir del calentamiento del filamento, sino al someterlo a un gradiente
de potencial eléctrico. Por ello, el FESEM produce imagenes con mayor claridad y

resolucién, y con una menor distorsion electrostatica.

El equipo de FESEM empleado para la obtencion de imagenes fue el ZEISS Ultra
55 [7].

4.2.2 Difraccion de Rayos-X

La técnica de caracterizaciéon de difraccion de rayos X (DRX) proporciona
informacion sobre la estructura cristalografica y la orientacion preferida de
materiales cristalinos, su composicién quimica, o el tamafio de cristal. Cada
sustancia cristalina tiene un patrén de DRX caracteristico que se puede utilizar

para su identificacion.

Los analisis de DRX se basan en que la difraccion solo se produce con suficiente
intensidad en ciertas condiciones, cuando se cumple la ley de Bragg. Cuando la
radiacion de rayos X con longitud de onda 4 incide sobre un material cristalino
donde todos los a&tomos se sitlan a una distancia regular d’, la difraccién solo tiene

la suficiente intensidad cuando:
2-d -sinf=n-2 4.1

Donde n se denomina orden de reflexion, y equivale al ndmero entero de
longitudes de onda en el que difieren los rayos X difractados desde planos
cristalinos adyacentes (ver Figura 4.4). Asi, para unos valores fijos de d'y 1, la
difraccién ocurre a distintos angulos 64, 8,, 6, ... correspondientes an = 1,2,3, ... El
angulo difractado por la familia de planos cristalograficos (h k I) tiene un valor de

20, con lo que este valor es conocido como angulo de difraccion.
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Figura 4.4. Condicién de Bragg para la difraccién de rayos X en materiales cristalinos.

Imagen adaptada de [8]

Cada material cristalino tiene su patrén de difraccién Unico, debido a su estructura
atémica caracteristica, con unos angulos de difraccion e intensidades especificas.
De esta manera, los patrones cristalograficos se utilizan para la identificacion de
materiales cristalinos, permitiendo conocer su composicion quimica y la geometria

de la celda unitaria.

En esta tesis, se utilizé la técnica de DRX para la determinacion de las fases
cristalinas de los materiales empleados en las membranas de transporte de
oxigeno. Para la identificacion de las fases cristalinas se utilizé un difractometro
rapido PANalytical Cubix, con radiacion monocromatica CuKal (A = 1.5406 A) y
un detector X'Celerator que utiliza la geometria Bragg-Brentano. Los patrones de
DRX registrados en el rango de 20 de 10° a 90 ° se analizaron utilizando el software

X'Pert Highscore Plus.
4.2.3 Adsorcion de nitrégeno

Las técnicas basadas en la adsorcion de nitrégeno permiten analizar las
propiedades texturales de materiales cataliticos, aportando informacion sobre la
porosidad y la superficie especifica de los sélidos. Estas propiedades son
relevantes a la hora de entender el comportamiento catalitico de los materiales en

funcion a sus sistemas de canales y su capacidad de adsorcién y difusion.
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Las isotermas de adsorcion de N2 permiten cuantificar la superficie especifica, el
volumen de poro y la distribuciéon de porosidad en materiales sélidos porosos. La
superficie especifica se determina a partir del modelo de Brunnauer, Emmet y
Teller (método BET [9]), bajo las siguientes hipoétesis: (i) la superficie del
adsorbente es uniforme y no porosa, y (ii) las moléculas del gas son adsorbidas en
capas sucesivas, y las interacciones entre moléculas vecinas no se consideran. Al
no cumplirse estas hipotesis de partida en los materiales cataliticos empleados en
esta tesis, los valores de area BET reportados con este método so6lo seran

aproximados para estos materiales.

Para los catalizadores empleados en las secciones de ATR de etanol, las
isotermas de adsorcion de N2 se determinaron a la temperatura de ebullicion
estandar del N2 (-196°C), mediante un equipo Micromeritics ASAP 2420. Antes de
los andlisis las muestras se deshidrataron a 400°C y a vacio, por lo que los

resultados se refieren a las muestras calcinadas a esa temperatura.
4.2.4 Anélisis termogravimétrico (TGA)

La técnica de andlisis termogravimétrico (TGA) permite estudiar la estabilidad
guimica y térmica de los materiales, y analizar asi su descomposcion,
deshidratacién, oxidacion, etc... Para estas medidas, se registra la variacién en la
masa de la muestra en funcién de la temperatura, que se aumenta de manera
gradual. Los analisis termogravimétricos se suelen combinar con la técnica de
andlisis térmico diferencial (DTA), que permite identificar si los procesos de
variacién de masa son exotérmicos o endotérmicos. En estos analisis, se pueden
utilizar distintas atmoésferas (N2, aire, Hz, vacio...) para obtener distintos tipos de
informacion sobre los materiales [10]. La realizacion de TGA en atmosfera de aire

permite analizar la presencia de coque en catalizadores heterogéneos [11].

En esta tesis, se utilizaron los analisis de TGA para determinar la formacion de
coque sobre los catalizadores empleados para el proceso de ATR de etanol. Las
medidas se llevaron a cabo empleando un equipo NETZSCH STA 449 F3. La
atmosfera empleada fue de aire sintético, la temperatura se incrementd

gradualmente desde 25°C hasta 900°C con una rampa de 10°C/min.



Capitulo 4: Metodologia experimental

4.2.5 Andlisis elemental

La técnica del andlisis elemental permite cuantificar de manera precisa el
contenido en C, H, Ny S en cualquier tipo de material. En este tipo de analisis, las
muestras se llevan a combustién a alta temperatura (>1000°C), separandose los
gases de combustién y cuantificAndolos por separado mediante un detector de

conductividad térmica (TCD).

En esta tesis, el analisis elemental se utilizo para calcular el contenido en carbono
de varios de los catalizadores utilizados en las reacciones de ATR de etanol. El
analisis se llevoé a cabo en un equipo EuroEA Elemental Analyzer (Eurovector),
utilizandose sulfanilamida como patron de referencia para el calibrado de la

respuesta del detector.
4.3 Reformado autotérmico de etanol

4.3.1 Instalacion experimental

Para las reacciones de reformado autotérmico (ATR) de etanol se disefid un

sistema de reaccion a escala de laboratorio, que se muestra en la Figura 4.5.
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Figura 4.5. Montaje experimental para las reacciones de ATR etanol.

La Figura 4.6 muestra el diagrama de instrumentacion de la unidad de ATR. En el
montaje, una bomba de HPLC (E-3, Gilson 305 pump) alimenta y controla el caudal
de la mezcla liquida de etanol y agua al evaporador (TIC 01). Un controlador de
flujo masico (V-5, Bronkhorst) alimenta un caudal controlado de una mezcla de

10% H2/Ar para la activacion de los catalizadores o el N2 empleado para la
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presurizacion/inertizacion del reactor, mezclandose con la corriente de etanol —

agua evaporada. Antes de entrar al reactor, una segunda zona de calefaccion (TIC
02) permite controlar la temperatura a la que la alimentacién de etanol — agua — N2
se introduce al reactor. Un segundo controlador de flujo masico (V-10, Bronkhorst)
alimenta un caudal controlado de O2 (pureza 5.0) directamente al reactor, donde
se mezcla con la corriente de alimentacion precalentada. La linea de alimentaciéon
de O: esta protegida por un dispositivo apagallamas (V-7, WITT) que cortaria el
flujo de Oz e impediria el contacto con el contenido de la botella de Oz en caso de

una deflagracién con llama o con alta temperatura en la linea.

En el reactor, la temperatura se controla mediante el lazo de control TIC I-3. Aguas
abajo del reactor, los productos se enfrian en un tramo de tuberia arrollada de 2
m, con conveccion forzada auxiliar, antes de alcanzar el regulador de
contrapresion (BPR V-12, Swagelok) que regula la presion en la zona de la
alimentacion y del reactor. Después, un separador refrigerado condensa y recoge
los productos liquidos en condiciones ambientales, que se purgan periédicamente
y se analizan en caso de necesidad, mientras que los productos gaseosos son
analizados en linea mediante cromatografia de gases y dirigidos al sistema de

venteo.
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Figura 4.6. Diagrama de proceso e instrumentacion del sistema de reaccion de ATR.

4.3.2 Sistemas de analisis y registro de datos

e Las temperaturas se monitorizaron utilizando hasta 4 termopares
colocados a distintas alturas del reactor (TT 1-4), que se insertaban en el
interior de dos vainas de termopar situadas a lo largo del eje central del
reactor. Los termopares quedaron conectados a un dispositivo de registro

de temperaturas (Picotech TC-08)
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e El analisis de la corriente de gas producida se realizé en linea utilizando

un cromatégrafo de gases (Agilent 490 MicroGC system) equipado con
dos mddulos de deteccién de gases: Molsieve 5A, para la cuantificacion
de Hz, N2, CHs4y CO, y PoraPlat-Q, para la cuantificacion de CH4, COz2, Ca,
y Cs. Ambos canales usan Ar como gas portador.

El calibrado del cromatégrafo de gases se hizo utilizando diversos
patrones con concentraciones conocidas de los compuestos a analizar,
permitiendo obtener los valores de factor de respuesta FR; para los

distintos componentes i:
FR; = Yipatrén 4.2

Donde la fraccién molar de cada uno de los compuestos i seria conocida
y el area se calcularia mediante la integracion del pico cromatografico del

compuesto.
4.3.3 Calculos paralos resultados de la reaccion

Las relaciones de variables de entrada que se analizan en estos experimentos son
las de oxigeno / carbono (O/C), vapor / carbono (S/C) y la velocidad espacial
masica (WHSV), que se calculan como:

Caudal molar 0,

o_ 43
C 2-caudal molar etanol

S Caudal molar H,0 44
C ~ 2 - caudal molar etanol '

caudal masico alimentaciéon (EtOH + H,0 + 0,)
WHSV = . 4.5
masa catalizador

El analisis de la corriente de gas producida se llevé a cabo utilizando el método del
patron interno. El compuesto empleado como patrén interno fue el N2, que es inerte

en las condiciones de reaccidn. De esta manera, se introdujo un caudal molar
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conocido de N2 (Fnz2), correspondiente aproximadamente al 2% molar de la
alimentacion total (2 mol N2 / 98 mol (H20+Etanol+02)). Al ser inerte, el flujo de N2

seria el mismo a la salida, permitiendo conocer el caudal molar a la salida:

mol) _ Fy, 46

Fttl l'd( . -
otal,salida \ o wn Y,

Donde Fy, es el caudal molar del patron interno e yy, la fraccion molar de N2 a la

salida, que se conoceria mediante el analisis cromatogréfico:
yn, = FRy, - Areay, 4.7

De la misma manera, se conocerian las fracciones molares del resto de productos

i (v;)a la salida y sus caudales molares F;:

y; = FR; - Areq; 4.8

F = Ftotal,salida Vi 4.9

Permitiendo calcular la conversion de etanol (X) hacia la corriente gaseosa,

haciendo un balance de carbono:

F, .
X(%) = 100 - —ekde 4.10

FC,entrada

Donde F¢saiaa Y Feentraaa SON l0s caudales molares de carbono a la salida y a la

entrada, respectivamente:

Fesaiiaa = Fco + Feo, + Fen, + 2 Feyng + 2% Feyu, +3 - Fey 4.11

FC,entrada =2 FCZHSOH,entrada 4.12
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El resto de resultados de las reacciones de ATR se calcularian en funcién a estos

valores. El rendimiento a H: se calcul6 respecto al etanol alimentado:

F
Ha 413

FCZHSOH,entrada

YHZ

Para los productos gaseosos de carbono (CO, COz, CH4, Cz, Cs) la selectividad se
corresponderia con la fraccion del producto i respecto al total de carbono a la
salida:

n'F,'
S:(%) = 100 -

4.14
C,salida
Donde n = 1 para CO, CO2y CH4, n = 2 para los hidrocarburos C2 y n = 3 para

los Cs.

4.4 Permeacion de Oz y reacciones con membranas

ceramicas

441 Medidas de membranas de BSCF en la unidad de ATR

Las membranas capilares de BSCF se utilizaron en el banco de pruebas del reactor
de ATR de etanol con el fin de evaluar la aplicacion de este tipo de membranas en
la dosificacion de oxigeno en esta unidad. Para ello, se hicieron varias
adaptaciones que permitieran utilizar este tipo de membranas en el reactor de
lecho fijo de ATR. La Figura 4.7 muestra una fotografia del sistema de adaptacion
utilizado, y la Figura 4.8 ilustra el montaje realizado para estas medidas, que se
caracteriza por disponer de dos camaras diferentes separadas por la membrana
de BSCF. La zona exterior de la membrana seria la zona de arrastre, por la que se
harian pasar distintos gases como arrastre y/o reactivo. La alimentacién de gas a
esta camara se realizaria a través de una de las tomas de una union tipo T soldada
a la cabeza del reactor (marcada como A en la figura), circulando el gas alrededor
de la membrana y barriendo el oxigeno permeado a través de la misma. La
corriente de arrastre circularia hacia la salida del reactor, analizdndose su

composicién mediante el cromatografo de gases dispuesto en linea. En la otra
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toma de la unidn A, iria conectado el riser, un tubo de acero pasante que sirve
como separacién entre las camaras interna y externa antes de la membrana,
siendo sellado mediante férulas de cono-bicono. Este riser estaria a su vez
conectado a los conjuntos B y C. En el conjunto B, otra unién de tipo T permitiria
la introduccién por una de las tomas de un tubo capilar de acero (de 1/32" de
didmetro) por cuyo interior se alimentaria el aire / oxigeno a la cAmara interna de
la membrana. Este capilar llegaria practicamente hasta el extremo final de la
membrana, desembocando alli el oxigeno alimentado, que después circularia en
el sentido contrario, pasando a lo largo de toda la membrana y después a lo largo
del interior del riser, tras lo que saldria por la otra toma de la uniéon T del conjunto
B. El conjunto C constaria de una union-reduccién que conectaria el riser y la
membrana. La membrana quedaria sellada en esta pieza mediante la utilizacion
de una férula de grafito, limitando la temperatura de operacién en esa zona a

400°C. La temperatura en el interior de la membrana se monitorizaria mediante un

termopar que se introdujo junto al capilar de 1/32”.

Figura 4.7. Fotografia del sistema empleado para la utilizacion de membranas de oxigeno
en el reactor de ATR.

Camara interna )
Aire Camara externa

Arrastre

_____________

Capilar e
1/32” VCR

Figura 4.8. Esquema de la adaptacion del reactor de ATR para la utilizacion de membranas

de permeacion de oxigeno.
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La Figura 4.9 ilustra el detalle de la zona interna y externa de la membrana. Se

puede ver como el aire entrante por el capilar de 1/32” topa con el fondo de la
membrana y su circulacién se produce hacia la salida por fuera del capilar. El aire
irla empobreciéndose en oxigeno a medida que este va permeando hacia la

camara externa, donde seria barrido por la corriente de arrastre.

Figura 4.9. Detalle de la circulacion de gases en las distintas camaras del reactor.

4.41.1 Determinacion de parametros experimentales.

En estos experimentos, se evalué la permeacién de oxigeno alcanzada en funcion
de distintos parametros como la temperatura en el reactor y la composicion de la
corriente de arrastre. En todos los casos, la corriente de arrastre utilizada contenia
una parte de argén, cuyo analisis no seria posible en el cromatografo de gases,

pues es el mismo gas que se utiliza como portador.

Mediante el calibrado con distintos patrones de concentracion conocida, se
establecio el factor de respuesta del oxigeno en el cromatégrafo:
yoz,patr(m

FR O, = - 4.15
Area cromatograma

La corriente de salida de la camara de arrastre fue analizada en linea durante todos
los ensayos, permitiendo conocer la concentracion de O: a la salida y la cantidad

de O: permeado mediante el siguiente procedimiento. En primer lugar, la
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concentracion de O2 se calcularia mediante el area del cromatograma y el factor

de respuesta obtenido en el calibrado:
Yo, = FRo, - Area,, 4.16

Al ser el oxigeno el Unico compuesto observado en la corriente de salida, el resto
del gas de salida seria el Ar empleado como arrastre, cuyo flujo permanece
constante al ser inerte en las condiciones empleadas, permitiendo calcular la
fraccién molar de Ar a la salida y,,, el caudal total de la corriente de salida, y el

caudal de oxigeno permeado:

Yar =1=Yo, 4.17

F (mol) _ & 4.18
total,salida min - Var

4.19

F (mol) F
0, min total,salida J’oz

Finalmente, el flujo de oxigeno se presentaria normalizado en funcién del area

efectiva de permeacién de la membrana, calculada para una membrana cilindrica

con longitud efectiva de 5 cm y 3.25 mm de diametro

Jo, ( NmL

) _ Fo, NmL
min-cm?/) ~ 5.11cm

- 22400 —— 4.20
2 mol

4.4.2 Medidas de membranas de BSCF con recubrimientos aplicados por

dip-coating.

Para las pruebas de las membranas de BSCF con distintos recubrimientos
aplicados mediante dip-coating, se dispuso de un banco de pruebas
completamente automatizado para medidas de permeacion de oxigeno. La
disposicion de este sistema de pruebas, denominado reactor PH2, se muestra en
la Figura 4.10. La configuracion experimental se denomina como 4-end,

presentando dos entradas y dos salidas. Las dos entradas de gas se corresponden
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con la de la corriente de alimentacion (CG1 y CG2) y la de arrastre (CG3, CG4 y

CGb). La alimentacion de gases como aire sintético, Oz, He, N2, H2 y Ar se realiza

directamente desde el sistema de distribucién de gases generales del ITQ, y

adicionalmente se pueden emplear botellas de gases con distintas composiciones.

Las corrientes de salida de ambas camaras se llevan por separado a venteo,

siendo una de las lineas analizadas en linea mediante un cromatografo de gases

Varian CP-4900 equipado con dos canales: Molsieve 5A, para la cuantificacion de
He, Hz, N2, CHs y CO, y Pora-Plat-Q, para la cuantificacion de CH4, CO2, Ca, y Cs.

El gas portador en ambos ganales es ArLa disposicion de una valvula de 4 vias a

la salida (VN2) permite elegir cual de las dos lineas de salida se analiza mediante

el cromatdgrafo.
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Normalmente, el sistema PH2 se emplea para la medida de membranas con
geometria plana. En este caso, al realizarse medidas de membranas de geometria
tubular, se hubo de utilizar otro disefio de reactor, esquematizado en la Figura 4.11.
La membrana capilar se coloc6 dentro de un reactor de cuarzo tubular. Este reactor
tiene una placa de cuarzo porosa en el fondo, que sirve como soporte para lechos
cataliticos o el lecho de carburo de silicio (SiC) empleado en estas pruebas, donde
no se utilizaron lechos cataliticos. El horno empleado dispone de una zona
isoterma de 30 mm, por lo que se dispuso de un tubo de cuarzo que cubria la parte
de la membrana que quedaba fuera de esa zona isoterma, haciendo que soélo los
ultimos 30 mm de la membrana fueran efectivos para la permeacién. El tubo de

cuarzo quedaria depositado sobre el lecho de SiC.

El gas de alimentacion empleado fue aire sintético o aire diluido en N2, que se
introdujo en el sistema a través de un tubo de alimina densa que desembocaba
en el extremo inferior de la membrana. En este punto, el gas de alimentacion
circula a través del espacio entre el tubo de alimina y la superficie interior del
capilar, produciéndose la permeacion en la zona efectiva de 30 mm de longitud. El
gas retenido, después de circular por la membrana, sale del reactor hacia el
sistema de venteo / analisis. Como la temperatura en la zona de entrada del gas
de alimentacién no supera los 80°C, se utilizaron soluciones comerciales de
racores de tubos para el sellado de los distintos elementos de cierre. Por tanto, la

estanqueidad del sistema podria probarse incluso en condiciones ambientales.

Alimentacion — salida

Capilar de BSCF Lechode SiC

1
e
-t |

A 1 [ —— )
\ \ Zona de permeacion - reaccion Placa de cuarzo
Tubo de cuarzo
Reactorde cuarzo

Arrastre — entrada

Tubo de alimina

Alimentacién — entrada

Figura 4.11. Esquema simplificado del sistema de reactor empleado para la medida de

membranas tubulares en la unidad PH2. Adaptado de [12]

Alimentacion — salida
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El gas de arrastre se alimenta al reactor, circulando en primer lugar por el exterior

del tubo de cuarzo, donde no se daria permeacién / reaccioén, y luego a través del
lecho de SiC, en la zona de permeacion / reaccion. Después, atraviesa la placa
porosa, saliendo del reactor y dirigiéndose hacia la zona de andlisis / venteo. La
conduccion que conecta el reactor con el cromatografo se mantendria calefactada,
evitando la condensacion de los productos tras la salida del reactor. La
temperatura en el reactor se monitoriza mediante un termopar situado justo bajo la
frita de cuarzo. La Figura 4.12 muestra un diagrama mas completo sobre la zona
de permeacién / reaccién en una vista de su seccion transversal.

-

Lecho de SiC
Reactor de cuarzo

Tubo de alimina

Placa de cuarze Capilar de BSCF

Termopar

Figura 4.12. Detalle de la seccion interna del reactor empleado para las medidas de

membranas tubulares en la unidad PH2.



- Desarrollo de sistemas cataliticos e intensificacion de procesos para la produccion de
hidrogeno comprimido y productos de interés

4.4.3 Determinacion de parametros de lareaccion.

Para las medidas de permeacién de oxigeno usando argén como gas de arrastre,
el procedimiento de céalculo seria el siguiente: La concentracion de oxigeno a la
salida se calcularia mediante el area obtenida en la integracién del cromatograma,
habiéndose obtenido los factores de respuesta de los distintos compuestos

mediante la calibracién con patrones de concentraciéon conocida.
yOZ,CG = F‘Ro2 . Areaoz 421

Para descontar el oxigeno presente debido a las posibles fugas menores en el
sistema, la fraccion de oxigeno permeado se calcularia afiadiendo la siguiente
correccion, que resta el Oz asociado a la presencia de N2 en la corriente de

permeado:

0.21 4.22
Yo, = Yo,c6 — (}’NZ,CG m)

El flujo molar de oxigeno se calcularia en base al flujo del gas de arrastre

empleado:
F, ( Ol) =F y 4.23
0, min arrastre 0, .

Permitiendo el célculo del flujo normalizado de oxigeno. En este caso, el area
efectiva se corresponderia con un cilindro de 3 cm de longitud y 3.25 mm de

diametro:

- 3.06 cm? 22400 mo

( NmL ) Fo, NmL 4.24
%2 \min - cm?

En las medidas en las que se utilizé una alimentacion con CHa, la simplificacion
hecha en la ecuaciéon 4.23 no seria correcta, pues al producirse reacciones
guimicas, la variacion en el nimero de moles implica una variacion del caudal. Por
ello, para poder conocer el caudal a la salida, se empled un patrén interno. En este

caso, el patrén interno empleado fue He, alimentandose una corriente de 90% Ar /



Capitulo 4: Metodologia experimental m

9% CHa / 1 %He. El caudal molar de He se mantendria constante durante toda la

reaccion, permitiendo el calculo del caudal molar total a la salida:

Fue = Farrastre + 0.01 4.25
mol Fy
Ftutal,salida (%) = y_H: 4.26
Permitiendo calcular los caudales molares de los productos a la salida
y; = FR; -Areai 4.27
F = Ftotal,salida Vi 4.28

Para conocer el flujo permeado de oxigeno en este tipo de reacciones, se habrian
de considerar, ademés del propio O2 presente en la salida, los productos de
reaccion como CO, COz2, Hz, C2Hs y C2Ha, que consumirian Oz en su formacion.

De esta manera, la cantidad total de O2 permeada se calculé como:

YeaHe 4.29

FOZ - (YOZ +Yeo +2 "Yeo, + YeoH, + 2 ) 'Ftutal,salida

El flujo de oxigeno permeado normalizado podria calcularse con la ecuacion 4.24.

En las pruebas de conversion de CHa, también se habrian de calcular la conversion
de CHa4, selectividad hacia los distintos productos i y los rendimientos, mediante

las siguientes formulas:

entrada __ Fsalida
CH, CHy

X(%) = g 100 4.30
CH,
n; - F;

(n; - Fy) 100 431

i = Tentrada salida
F CHy —F, CHy



Desarrollo de sistemas cataliticos e intensificacion de procesos para la produccion de

hidrogeno comprimido y productos de interés

XY
100

Y, (%) = (2.11)

Para todas las especies i formadas (COz, CO, CzHs, C2H4), siendo n; el numero de

atomos de carbono de la especie i.
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5. Catalizadores para el reformado autotérmico

de etanol a presion

5.1 Introduccion

En la actualidad, el cambio del sistema energético prima el desarrollo e
implementacion de fuentes de energia alternativas a los combustibles fosiles. La
utilizacion del hidrégeno como un vector energético se ha propuesto como una de
las alternativas que permitirdn alcanzar estos objetivos [1-3], para lo que se han
de desarrollar tecnologias alternativas para la produccién del hidrégeno renovable.
La produccién de hidrogeno renovable a partir de bioetanol es una alternativa a las
tecnologias convencionales de produccion de hidrégeno, de especial interés en la
produccion de hidrogeno in situ para sistemas de generacién de energia o de

movilidad.

La produccion de hidrégeno a partir de etanol se puede llevar a cabo mediante 3
tipos de procesos: el reformado con vapor (SR), la oxidacion parcial (POX) vy el
reformado autotérmico (ATR). El proceso de ATR ha suscitado un interés
importante, por sus caracteristicas adecuadas para la produccién de hidrégeno en
unidades remotas (on-board). Sus caracteristicas permiten la operacién a
temperaturas moderadas, en unidades de poco tamafio, con un arranque sencillo
y una respuesta dinamica veloz, teniendo buen rendimiento a hidrégeno y mayor
eficiencia térmica [4]. Las reacciones de ATR utilizan la produccion de energia de
las reacciones exotérmicas de oxidacion del etanol para suministrar el calor
necesario para llevar a cabo las reacciones endotérmicas de reformado. La
reactividad del etanol hace que la red de reaccion de ATR sea compleja, como se

ilustra en la Figura 5.1.
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Figura 5.1. Red de reaccién de ATR de etanol. Adaptada de [5]

Esta compleja red de reacciones de reformado, oxidacién, deshidrogenacion,
deshidratacion, etc... hace necesario el empleo de catalizadores que presenten el
balance adecuado entre las distintas funciones, maximizando el rendimiento a
hidrégeno, disminuyendo la formacion de productos secundarios no deseados
(CHg4, CO, hidrocarburos, coque) y manteniendo su estabilidad en las condiciones
de proceso. Por lo general, los catalizadores mas usados se basan en metales
nobles como Rh, Ru, Pt, Pd y La, siendo los mas activos los basados en Rh, y en

metales no nobles como Co y Ni [6-11].

El rendimiento a hidrégeno de estas reacciones viene marcado por las condiciones
de operacion, siendo favorecido a altas temperaturas y a presion atmosférica,
mayores S/C, y encontrandose un 6ptimo en la O/C de aproximadamente 0.4 [12].
A pesar del efecto negativo del aumento de presion sobre el rendimiento a
hidrégeno [13,14], la realizacién de estos procesos a presion permite la produccion
de hidrégeno de alta pureza, facilitando su separacion con membranas selectivas

a hidrégeno y su utilizacién para la produccion de energia [15-18].
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Para este capitulo, se realizé el disefio y puesta a punto de una unidad de
reformado autotérmico de etanol a escala intermedia entre laboratorio y planta
piloto. Posteriormente, se evaluaron distintos tipos de catalizadores comerciales
(Pt-Pd-La, Rh, Co) para el reformado autotérmico de etanol, estudiando su
rendimiento bajo las condiciones de operaciéon adecuadas para un proceso
comercial de ATR y a una presion de operacion entre 20 — 28 bar g. Tras identificar
los catalizadores de Co como la opcion preferida, por sus temperaturas moderadas
de operacion y mayor rendimiento a hidrégeno, se prepararon nuevos
catalizadores en el laboratorio, tratando de optimizar su funcionamiento mediante
la adicién de dopantes tanto al Co como al soporte de ___, que le aportarian mejor
rendimiento hacia los productos de interés y aumentarian la resistencia a la
desactivacion por formacién de coque. Finalmente, la estabilidad de los
catalizadores de Co con mejores resultados se probd en ensayos de 100 — 110 h

en las condiciones reales de operacion.

5.2 Disefio y ensamblaje del sistema de reaccion de
reformado autotérmico de etanol

El disefio, fabricacion y ensamblaje del reactor de reformado autotérmico de etanol
(ATR por sus siglas en inglés: Auto Thermal Reforming) fue ejecutado como primer

paso para llevar a cabo el estudio de este tipo de reacciones.
5.2.1 Especificaciones técnicas

Las principales caracteristicas de disefio del reactor fueron en base a los

requerimientos técnicos para llevar a cabo las reacciones:

e Elsistema tendria que soportar presiones de hasta 30 bar y el cuerpo del
reactor temperaturas de hasta 900 °C.

e Disponer de dos o tres zonas distintas de calefaccion: dos de ellas para
la alimentacion liquida, donde se alcanzarian hasta 500 °C, y otra para el
calentamiento del cuerpo del reactor, con posibilidad de alcanzar hasta
800 °C.

e Dos lineas separadas de alimentacién al reactor, una para alimentacién

de O2 y otra para una mezcla vaporizada de etanol/agua, permitiendo el
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calentamiento de esta Ultima a un minimo de 500 °C para la evaporacion
de la alimentacion liquida.

e La alimentacion de O: se deberia realizar directamente en el punto de
inicio del lecho catalitico, con una dosificacion adecuada para optimizar
las reacciones de combustién y un mejor aprovechamiento del calor
producido.

e Monitorizacion y registro de la temperatura mediante inclusion de hasta
cuatro sondas de temperatura en el reactor, insertadas dos desde la parte
superior y otras dos desde la parte inferior, permitiendo asi la
monitorizacién de hasta cuatro temperaturas en distintas alturas del
reactor al poder desplazar las sondas en toda la camara de reaccion.

e Aislamiento adecuado para permitir el funcionamiento del reactor en
régimen adiabéatico, emulando asi las condiciones reales deseadas para
el reformador autotérmico, en el que se minimizan las pérdidas de calor
para que se aproveche totalmente en las reacciones de reformado.

e Adecuacion a la normativa de seguridad para el trabajo con Oz a presion,

dotando al montaje de los dispositivos de seguridad necesarios
5.2.2 Disefio, fabricacion y ensamblaje del sistema de reaccion

Teniendo en cuenta las especificaciones anteriormente descritas, se realiz6 el
disefio de un reactor que permitiese la conduccién de reacciones de ATR de etanol
en una unidad en la que se trabajaria a una escala intermedia entre laboratorio y
planta piloto. Al no existir un reactor con las caracteristicas necesarias de tamafio,
resistencia de materiales y sistemas auxiliares necesarios, se disefio y fabrico una

nueva unidad de reaccion.

En la Figura 5.2 se muestra el plano con el ensamblaje del reactor considerado

para la experimentacién con ATR.
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Figura 5.2. Plano de ensamblaje del reactor ATR. (PROTEGIDA POR CONFIDENCIALIDAD)
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El disefio de reactor ATR se compone de los siguientes elementos:

e Cuerpo del reactor (elemento 1) consistente en tubo de aleacion Inconel
625 de grado 2 de 50 cm de longitud, ID de 21 mm con un espesor de
pared de 6.4 mm.

e Dos conectores VCR (elementos 2 y 6) de 1” fabricados en acero 316.

e Un disco de acoplamiento de entrada (elemento 3) y otro de salida
(elemento 7) de acero 316 soldados a los conectores VCR (elemento 2 y
6).

e Dos conducciones de acero 316 soldadas al disco de acoplamiento
(elemento 3) para la alimentacién de Oz con un tubo de 1/8” (elemento 4)
y para la alimentacion de mezcla etanol/agua con un tubo de %" (elemento
5).

e Una uniéon T de %" de acero 316 (elemento 8) soldada al disco de
acoplamiento de salida (elemento 7) permitiendo salida de los productos

de reaccion e introduccion de sonda de temperatura inferior.

El disefio del reactor se hizo utilizando para el cuerpo del reactor un tubo de
aleacion Inconel 625 grado 2. El cuerpo del reactor se soldé a dos manguitos de
tipo VCR (Swagelok), racores empleados para el sellado a presion mediante el
cierre cuando una junta metélica se comprime entre los dos labios durante el
acoplamiento de una tuerca macho y una tuerca hembra (piezas 2 y 6 en la figura).
El manguito de la parte de la entrada se sold6 a un disco que ejerce de tapadera
y a su vez esta soldado a dos tubos de acero de 1/4" que sirven para la entrada de
las dos tomas de alimentacion y de una de las sondas para termopar (conjunto de
piezas 2-5). El manguito de la parte de la salida se soldé a un disco tapadera
soldado a una unién de tipo T de 1/4", por la que se introduce una sonda de

temperatura y por la que salen los productos del reactor.
5.2.2.1 Disefio del sistema de distribucion de oxigeno.

El reactor se disefié de manera que la alimentacién vaporizada de etanol y agua

entrara precalentada al reactor y la corriente de Oz se realizara a la altura del lecho.
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El disefio del sistema de distribucion de Oz se hizo tratando de favorecer la mezcla,
y que la combustién se produzca de manera homogénea a lo ancho del reactor.
Para que de esta manera, el calor generado se distribuyese mas homogéneamente
en todo el ancho del lecho, maximizando asi el aprovechamiento del catalizador.
Ademas, el disefio correcto de esta pieza es fundamental para que las reacciones
exotérmicas de combustion tengan lugar en el lecho catalitico y asi no se generen

llamas.

El disefio elegido (Figura 5.3) es de un anillo cilindrico con dimensiones de 24,3
mm. de longitud, 19,3 mm de diametro externo, 10,62 mm de didmetro interno. El
anillo esta soldado por una de sus caras a un tubo de acero de 1/8” por el que
entra el Oz, y por la otra cara, tiene 6 orificios de 1 mm de didmetro situados a 8

mm del centro geométrico por las que el O2 fluye hacia el interior del reactor.

Figura 5.3. Concepto de disefio del distribuidor de oxigeno. (PROTEGIDA POR
CONFIDENCIALIDAD)
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5.3 Puesta en marchay mejoras técnicas en lainstalacion
5.3.1 Pruebas de prendido

Como inicialmente se desconocia el comportamiento de la reaccion de reformado
de etanol durante su arranque, se llevé a cabo un estudio del prendido de la
reaccion para determinar varios paradmetros que garanticen un arranque correcto
en un procedimiento repetitivo: la temperatura minima necesaria en el lecho para
gue el catalizador se active, el rango de temperaturas admisible en la entrada de
la alimentacion, y el modo de dosificacién de Oo.

El procedimiento fijado para el arranque del reactor fue el siguiente:

e Presurizacion del reactor con N2 hasta la presion de operacion fijada.

e Activacion de los elementos calefactores del sistema a las temperaturas
fijadas. La temperatura del precalentador se fijaria a la designada para la
entrada de la alimentacién, y la temperatura del horno del reactor se fijaria
en el valor deseado para precalentar el lecho antes de la reaccion.

¢ Una vez alcanzadas las temperaturas, se arrancaria la alimentacion de
etanol y agua y se desconectaria la calefaccion del lecho, para trabajar
en modo autotérmico. La alimentacién estandar de liquido se fijo en 4.5
mL/min

e Tan pronto se observa la disminucion de la temperatura en el interior del
lecho a raiz del comienzo de las reacciones de reformado, se inicia la
alimentacion de O, de manera gradual hasta alcanzar el valor de
consigna fijado, normalmente entre 300 y 500 NmL/min, vigilando que no
se produzca un calentamiento muy repentino por encima de la
temperatura maxima de disefio, que se corresponde con 900°C para la

presion de operacién de 30 bar.

En todas las pruebas se observaron arranques rapidos y bien controlados, en los
que la temperatura aumenté rapidamente de manera controlada. La Figura 5.4
muestra el perfil tipico durante el arranque. Los datos se corresponden con las
pruebas de los catalizadores de Co-Fe/CD2, aunque el perfil de temperaturas en

los arranques fue del mismo tipo para todos los catalizadores probados en este
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trabajo. El lecho se encuentra precalentado a la temperatura fijada (1), y una vez
se arranca la alimentacion, la temperatura en la parte superior del lecho (T1)
comienza a disminuir por las reacciones de reformado, y la temperatura en la zona
baja del lecho (T2) la sigue con cierto retraso. Una vez se alcanza el punto de
ignicion (3), la temperatura en la zona de la entrada de Oz comienza a aumentar
rapidamente, seguida de las temperaturas en las zonas mas bajas. Finalmente, en
unos pocos minutos, la velocidad de aumento de la temperatura se ralentiza (4), y

el aumento de temperatura continua hasta alcanzarse unas condiciones mas

estables.
1) Pre-calentamiento 2) Alimentacion %3) Ignicion 4) Estabilizacion de T
600 - | EtOHMH20 @ ATR A —
550
o
S
= 500
450 +
400 T T T ' T T T T :I T T T T T 1
-2 0 2 4 6 8 10 12
t (min)

Figura 5.4. Evolucion tipica de las temperaturas en el lecho durante el arranque de las

reacciones de reformado autotérmico de etanol.

Durante el transcurso de los estudios sobre las reacciones de reformado
autotérmico, se hicieron numerosas pruebas con distintos catalizadores y
condiciones de arranque. Los arranques en todas las pruebas siguieron el mismo

patrén al ya mostrado.

Los factores que desfavorecen la capacidad de arranque serian los flujos bajos de
alimentacion, y las temperaturas bajas tanto en el lecho como en la alimentacion.
En este aspecto, todas las pruebas arrancaron exitosamente a partir de caudales

de alimentacién iguales o mayores a 4 mlL/min, con temperaturas de
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precalentamiento del lecho desde 350 °C, y con la alimentacion precalentada a
350 °C.

Otro factor a tener en cuenta seria la proporcién de Oz en la mezcla para permitir
la ignicion, o el comienzo del régimen autotérmico. Los valores de la relacién de
oxigeno a carbono (O/C) a partir de los cuales se observo la ignicién fueron de
aproximadamente 0.14 en todas las pruebas, siendo este el valor minimo que seria

necesario para conseguir el arranque de la reaccién en modo autotérmico.
5.3.2 Mejoras en el aislamiento del reactor

El proceso de reformado autotérmico aprovecha el calor generado por las
reacciones de oxidacion de etanol para suministrar el aporte de energia necesario
para las reacciones endotérmicas de reformado. Por ello, resulta importante el
correcto aislamiento del rector, minimizando asi las pérdidas de calor hacia el
exterior. Idealmente, este tipo de proceso se llevaria a cabo en un reactor
adiabatico, aprovechandose todo el calor generado para las reacciones de

reformado.

La Figura 5.5 ilustra los efectos de la pérdida de calor generado en el reactor sobre
la composicion del gas resultante del reformado. Para ello se consideré un modelo
simulado mediante el software Aspen Plus V10, con un modelo de minimizacién
de la energia libre de Gibbs, considerando la ecuacion de estado predictiva de
Soave-Redlich-Kwong para el célculo de los coeficientes de fugacidad requeridos
para el analisis termodinamico. Los célculos se basan en una alimentacion de
etanol y agua con S/C de 3, empleando una relacién O/C de 0.3, a una presion de
20 bar g, con la alimentacion entrando al reactor a 500°C. En un reactor adiabatico
no se produciria pérdida de calor, mientras que la pérdida de calor del 100% se
produciria en un modelo de reactor isotérmico, en el que la temperatura se
mantiene constante entre la entrada y la salida del reactor, disipandose el calor
producido en las reacciones exotérmicas que no es aprovechado en las reacciones

endotérmicas.
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Figura 5.5. Modelado de la reaccion de reformado autotérmico de etanol. Efecto de las
pérdidas de calor en el reactor sobre A) la temperatura alcanzada en el reactor y el

rendimiento a hidrégeno y B) la composicién del gas producido en base seca.

Como se desprende de la figura, las pérdidas de calor en el sistema afectan de
manera importante el rendimiento en la produccion de Hz, al ser este dependiente
de la temperatura alcanzada en el reactor. Las mayores pérdidas de calor causan
menores temperaturas en el reactor, desfavorables para las reacciones de
reformado, produciéndose asi una corriente de salida con menor cantidad de Hz 'y
CO y mas ricaen CHs y COa.

Desde el inicio de las pruebas de reaccion, el aislamiento del reactor fue
mejorandose con el objetivo de trabajar en un régimen mas cercano al adiabatico,
y asi simular con mayor fidelidad las condiciones esperadas en una unidad
escalada del reformador. Las primeras pruebas se realizaron con un material
aislante conformado por una manta de un material espumoso de tipo aerogel de
silice. Como se puede ver en la Figura 5.6 A), este aislamiento no llegaba a cubrir
toda la longitud del reactor, y la capa aislante tenia un espesor insuficiente. Como

consecuencia, la pérdida de calor en el reactor era elevada, lo cual incluso se podia
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sentir con tan solo acercarse al reactor durante la operacion. Vista la necesidad de
mayor aislamiento, se cambi6 el material aislante por otro basado en un tejido
microporoso estructurado en paneles flexibles (Figura 5.6 B), con el que se hicieron
parte de los primeros ensayos cataliticos, con los catalizadores comerciales #1, #2

y #3 (en parte).

Figura 5.6. Imagenes de la evolucion del aislamiento empleado en el reactor de reformado
autotérmico a lo largo de las distintas pruebas. A) Primer aislamiento, con manta de silice
tipo aerogel. B) Segundo aislamiento, con tejido microporoso de paneles flexibles. C)

Material de tejido microporoso de paneles flexibles usado para el aislamiento.

Las pruebas con el catalizador comercial #1 revelaron su baja actividad para el
proceso de reformado autotérmico de etanol, observandose temperaturas bajas en
el régimen autotérmico y necesitandose el aporte externo de calor para producir
un rendimiento dentro de lo aceptable (ver apartado 5.4.3). Para el catalizador
comercial #2 los resultados fueron mejores, al alcanzarse temperaturas maximas
altas, en el rango de 700 — 850°C y una produccién de hidrogeno razonable (5.4.4).
Para el catalizador comercial #3, basado en cobalto soportado en 6xido de cerio,
se produjeron unos buenos resultados de productividad de hidrégeno, aunque las
temperaturas observadas fueron menores. En vista de la mejora alcanzable al
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aumentar las temperaturas, se hizo una nueva mejora en el aislamiento del reactor,
gue seria la definitiva.

El nuevo aislamiento consistié en una coquilla sélida fabricada a medida para el
reactor, cuyo detalle se muestra en la Figura 5.7 y su montaje final se ve en la
Figura 5.8. Todos los cambios en el aislamiento relatados mejoraron los resultados
alcanzados en el reformado autotérmico de etanol, al mejorar las temperaturas
alcanzadas en el reactor en el modo autotérmico para unas condiciones dadas de
entrada. En el apartado 5.4.5.3 se puede observar el efecto obtenido con el cambio
entre la segunda y la tercera solucion de aislamiento, con mayores temperaturas
a lo largo de todo el lecho, incrementando la conversién y el rendimiento a
hidrégeno para condiciones similares.

Figura 5.7. Detalle del interior de la coquilla de aislamiento térmico del reactor de reformado
autotérmico de etanol. (PROTEGIDA POR CONFIDENCIALIDAD)

Figura 5.8. Aislamiento antes (A) y después (B) de los cambios relatados.
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5.4 Identificacion y evaluacion de catalizadores para el
proceso de reformado autotérmico de etanol

5.4.1 Catalizadores evaluados

En una primera serie de pruebas se evaluaron cuatro catalizadores comerciales

con distintos metales activos y soportes, que se detallan en la Tabla 5.1.

Tabla 5.1. Catalizadores comerciales evaluados. (PROTEGIDA POR
CONFIDENCIALIDAD)

5.4.2 Condiciones de los ensayos

Para la evaluacion de estos catalizadores, se establecieron unas condiciones de
operacion de referencia, correspondientes con los valores de disefio fijados para
el proceso de reformado autotérmico. Dichas condiciones de referencia son las

siguientes:

e Alimentacidn de etanol/agua: 4,5 mL/min etanol y agua

e Relacion S/IC: 2y 2.5.

¢ Relacién O/C: 0.22 — 0.36.

e Presién: 20-28 bar g.

e Activacion de los catalizadores:

0 los catalizadores de metales nobles (catalizador comercial #1 y
#2) no requeririan una activacion previa al inicio de la reaccion.

0 los catalizadores de Co requieren de una activacion previa, para
la reduccién del Co a su forma metélica. La reduccion antes de
cada prueba se hizo empleando una corriente de 10% Hz / Ar, a
una temperatura de 500°C, durante 4 h.

e Procedimiento de arranque de las reacciones: el procedimiento de
arranque empleado fue el descrito en el apartado anterior (5.3.1):(i)
presurizacion con Nz, (i) precalentamiento del reactor, (iii) alimentacion de
etanol — aguay desconexién de la calefaccion del reactor, (iv) alimentacion

de O2. La temperatura a la que se precalento el reactor fue de 450 — 550°C

105




Desarrollo de sistemas cataliticos e intensificacion de procesos para la produccién de

hidrégeno comprimido y productos de interés

5.4.2.1 Tipos de ensayos y programacion de paradas durante las pruebas

En la evaluacion de los catalizadores para el reformado autotérmico de etanol, se
programaron ensayos en los que se modificaron distintos parametros de la
reaccion para el estudio de sus efectos sobre el rendimiento en el reactor, con el
fin de llegar a los parametros éptimos para la produccién de hidrégeno en las

condiciones deseadas. Entre los ensayos realizados se resefian:

e Variaciones de las condiciones de operacion:
0 caudal de entrada etanol — agua (F)
o relacion S/C
o relacion O/C
0 temperatura de precalentamiento de la alimentacién etanol — agua
o presion (P)

e Variaciones de la carga de catalizador / longitud del lecho.

e Aporte de calor adicional a la reaccién (Tw): en varios experimentos, se
realiz6 un aporte externo de calor al reactor mediante el uso de la
resistencia de calefaccion del cuerpo del reactor. Con ello, se valoro el
efecto de alcanzar una mayor temperatura cuando el calor producido por
las reacciones de ATR no era suficiente para llegar a ella. La temperatura
fijada para este parametro se muestra en las tablas de resultados
abreviada como Th.

e Paradas y repeticiones de arranques durante las pruebas: el sistema de

reaccion empleado presentaba ciertas limitaciones que dificultaron que las
pruebas se pudieran continuar de manera auténoma durante las noches y
fines de semana. Principalmente, los elevados caudales de liquido
alimentados hacian necesaria la purga del deposito de recogida del
condensado a la salida cada 4 horas.
Durante estos periodos el reactor se mantenia en condiciones inertes,
parandose la alimentacion de etanol, agua y oxigeno y alimentandose
nitrégeno al reactor, que se mantenia a una temperatura entre 450 —
500°C.
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La realizacion necesaria de estas paradas se tomé como una prueba de
estrés para los catalizadores en las condiciones de operacion reales de un
reformador, para el que seria deseable la capacidad del catalizador de
hacer paradas y arranques manteniendo su rendimiento inalterado. En
este sentido, se probd la reproducibilidad de los resultados durante la

realizacion de ciclos de paradas y arranques en condiciones similares.

Los resultados obtenidos en los ensayos de reformado autotérmico de etanol se
mostraran a continuacion en una serie de apartados. Los resultados se resumen
en varias tablas, en las que se muestran las condiciones operativas de cada uno
de los ensayos, asi como los resultados correspondientes a cada una de las

condiciones. Los resultados presentados son:

e Temperaturas en el lecho: al operarse en el régimen autotérmico, las
temperaturas alcanzadas en el lecho variaron en funcién del catalizador
empleado y de las condiciones de operacion. Los registros de temperatura
en las distintas alturas del lecho arrojan informacion importante sobre el
tipo de reacciones predominantes. Las temperaturas se registraron en
distintas alturas del lecho:

0 T temperatura en la zona de entrada del lecho, coincidente con
el lugar donde se mezclan la alimentacién de etanol — agua y de
oxigeno.

0 T2 temperatura registrada en la zona final del lecho.

0 Tmax en algunos ensayos se observl que el punto de méaxima
temperatura no se hallaba en la zona inicial del lecho, sino en un
punto intermedio. Para estos casos, se afiadi6 este registro en las
tablas de resultados.

e Conversion de etanol (X)

¢ Rendimientos de productos: produccion de Hz, CO, CO2y CHas en relacion
con el caudal molar de etanol alimentado.

e Selectividad a productos de carbono
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Nota del autor: El resto del contenido de este capitulo ha sido limitado debido a su
caracter confidencial. La proteccién de este contenido se ha llevado a cabo de
acuerdo a lo establecido por el Real Decreto 99/2011 y la Normativa de los estudios
de doctorado en la Universitat Politecnica de Valéncia, que regula la limitacion de la
difusion publica de la tesis para los trabajos realizados bajo acuerdos de
confidencialidad. El caracter confidencial de esta tesis doctoral fue aprobado por la
Comision Permanente de Direccion de la Escuela de Doctorado a fecha de 28 de abril
de 2021. Los acuerdos de confidencialidad concernientes a este trabajo se
encuentran registrados por el Servicio de Gestion de la I+D+i (SGI) de a Universitat

Politécnica de Valéncia bajo las claves especificas 20170537 y 20190429.
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6. Optimizacion y escalado industrial de
catalizadores de Co para el reformado

autotérmico de etanol

6.1 Introduccion

En el anterior capitulo, se evaluaron distintos tipos de catalizadores para el
reformado autotérmico de etanol a presion. Entre los catalizadores estudiados los
basados en cobalto produjeron los resultados mas adecuados para su
implementacién en el proceso de reformado, con los mayores rendimientos a
hidrégeno, de hasta 2.9 mol Hz / mol etanol, operando a temperaturas en el rango

de 700°C, con un rendimiento y actividad estables durante 100 h en reaccion.

En este capitulo, se extiende el estudio sobre este tipo de catalizadores, probando
varias formulaciones distintas que se produjeron por un fabricante con capacidad
de produccién a escala industrial. Para la obtencion de resultados con validez para
la realizacion de estudios de ingenieria del proceso de un reformador de bioetanol,
se emplearon las condiciones de operacion fijadas tras a partir de los resultados
del anterior capitulo, ajustandose los parametros de reaccion, empleandose
catalizadores producidos a nivel comercial y empleando una alimentacién de
bioetanol comercial. Las condiciones fijadas de estas pruebas se dan mas
adelante en este mismo capitulo (apartado 0). La adaptacién de las condiciones
de proceso se hizo mediante los resultados obtenidos en el capitulo anterior, que
permitio la realizacion de calculos para la ingenieria del proceso, mostrando la
capacidad de aumentar la temperatura de precalentamiento de la alimentacion, lo
gue a su vez permitiria operar bajo las temperaturas de operacion deseadas

empleando una menor relacién O/C.

Las formulaciones de catalizador estudiadas incluyeron Co en la fase activa, con
una proporcién entorno al 10% p., probandose la inclusién de hasta 4 agentes
dopantes. La eleccion de nuevos dopantes se probé tras constatarse que los
catalizadores seleccionados tras el capitulo anterior no producian resultados tan

buenos bajo las nuevas condiciones de reaccion.
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El proceso de fabricacion de los catalizadores se llevé a cabo por un proveedor
industrial, con capacidad de produccién a la escala comercial requerida para la
unidad del reformador. ElI nombre del proveedor no se puede especificar, al
considerarse parte de la confidencialidad de este trabajo. El procedimiento de
preparacion consistié en (i) la sintesis del material de soporte, (ii) la extrusién del
soporte, (iii) la impregnacion del soporte con los metales activos en una disolucién

acuosa y (iv) la calcinacion de los catalizadores.

La utilizacion de bioetanol en la alimentacion probaria la validez de estos
catalizadores bajo las condiciones de proceso reales, pues la presencia de
impurezas en el bioetanol podria dar lugar a la desactivacién de los catalizadores

evaluados [1,2].

6.2 Condiciones de los ensayos
La evaluacién de catalizadores para el ATR de etanol realizada en el anterior

capitulo se hizo bajo las siguientes condiciones de operacion:

e Alimentacidén de bioetanol/agua: 4.5 mL/min etanol y agua
e Relacion S/C: 2y 2.5.

e Relacion O/C: 0.22 - 0.36

e Presién: 20-28 bar g.

e Temperatura de entrada de la alimentacién: 400 °C

Para los estudios detallados en el presente capitulo, se modificaron varios de estos
parametros para operar en las condiciones reales de una unidad de ATR de etanol
comercial. Estas condiciones vienen dadas por el proceso de ingenieria
desarrollado a partir de los resultados obtenidos con los catalizadores de Co en el
capitulo anterior. Los principales cambios pasarian por la optimizacién térmica de
la unidad, pues conociendo los resultados anteriores, se comprob6 la posibilidad
de aprovechar el calor resultante de las reacciones de ATR para el mayor
precalentamiento de la alimentacion, pudiéndose operar en condiciones mas

favorables para el proceso:

e Alimentacion de etanol — agua:

0 Los caudales de alimentacién se mantuvieron entre 4 y 5 mL/min
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La relacion S/C se aumentd desde 2.5 hasta 3. La operacion en
una relacién S/C superior favorece termodindmicamente la
produccion de Hz y a su vez disminuye la formacion de coque
durante las reacciones [4—7]

Durante estas pruebas, se usaron alimentaciones de etanol
absoluto (sintético) y de bioetanol, para probar la eficacia de los
catalizadores probados usando una corriente de bioetanol. El
bioetanol comercial presenta impurezas que pueden envenenar
los catalizadores y dar lugar a su desactivacion en el proceso [1-
3]. Por ello, seria necesaria la evaluacion de los catalizadores en
periodos largos de operacion usando bioetanol [8]. El bioetanol
utilizado para estos estudios fue suministrado por un proveedor
comercial, y su composicion cumplia con la norma UNE-EN
15376-2015 [9]. Los detalles de la norma marcan que el
combustible de bioetanol retina las caracteristicas de composicion

dadas en la Tabla 6.1.
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Tabla 6.1. Requisitos generales aplicables y métodos de ensayo del etanol sin
desnaturalizar. Norma UNE-EN 15376-2015 [9]

Minimo | Maximo

Contenido en  etanol  +/o 0 gg7 EN 15721

alcoholes superiores saturados

Contenido en monoalcoholes |% (m/m)

saturados superiores (C3-C5) 20 2 ezl

Contenido en metanol % (m/m) 1.0 EN 15721

0,

Contenido en agua o (i) 0.300 EH igggg

Acidez total (expresada como |% (m/m) 0.007 EN 15491

acido acético) )

Conductividad eléctrica uS/cm 2.50 EN 15938

Aspecto transparente €| g\ 15769

P incoloro

Comende — en G| oo 15 EN 15492

inorganico

Contenido en sulfatos mg/kg 3.0 EN 15492

Contenido en cobre mg/kg 0.100 Em1155;3878

Contenido en fésforo mg/l 0.15 EH iggg;

Contenido en materia no volatil mfjlloo 10 EN15691
EN 15485

Contenido en azufre mg/kg 10.0 EN 15486
EN 15487

¢ Integracion térmica y aprovechamiento de calor:

0 Los resultados obtenidos previamente indicarian que la corriente
de salida tendria una temperatura cerca de los 700°C. La
integracion de un intercambiador de calor permitiria aprovechar
este calor para el precalentamiento de la alimentacion de la
entrada hasta 500°C, aumentando con ello la temperatura en el
reactor, favorablemente para la produccién de Hz. Por ello, en
estas pruebas la alimentacién de etanol — agua se precalentaba
hasta 500°C.
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0 A razdon del punto anterior, las temperaturas de operacion
deseadas podrian alcanzarse bajo una menor relacion O/C,
disminuyendo asi el consumo de O: de la unidad. Por ello, se
buscaria operar bajo la relacién O/C minima posible. Los valores
para la O/C deseable se fijaron entre 0.2 — 0.3.

Presién: para las pruebas del anterior capitulo, se opero a presiones entre
20 — 28 bar g. No se observaron diferencias importantes en cuanto al
rendimiento dentro de este rango. En las pruebas que se presentan a
continuacion, la presién quedoé fijada en 20 bar g. Esta eleccién se debi6 a
la mayor simplicidad en la operacion a 20 bar g, ya que la operacion a 28
bar g se encontraria demasiado cerca del limite de 30 bar g fijado por la
alimentacion de oxigeno, lo cual podria dar lugar a discontinuidades en la
alimentacion de oxigeno en el caso de producirse aumentos de la presion
en el reactor, en el que a veces la regulacion de la presion sufria ciertas
oscilaciones. La operacion a 20 bar g seria suficiente para la integracion
de esta unidad con sistemas de separacion de hidrégeno aguas abajo del
reactor.

La temperatura de operaciéon en el régimen autotérmico quedaria fijada,
por disefio, por debajo de los 750°C. En el rango de temperaturas de 700
— 750°C se operaria bajo un valor equilibrado en el que la temperatura
seria suficiente para alcanzar un rendimiento de Hz2 adecuado y no tan alta
como para posibilitar los efectos de desactivacion de los catalizadores por
sinterizacién de las particulas metalicas o pérdida excesiva de porosidad
y area superficial.

Activacion de los catalizadores: los catalizadores de Co estudiados en este
capitulo se redujeron en el mismo reactor empleando una corriente de 10%
Hz / Ar, a una temperatura de 500°C, durante 4 h.

Procedimiento de arranque de las reacciones: el procedimiento de
arranque empleado fue el descrito en el capitulo anterior (5.3.1): (i)
presurizacion con Nz, (ii) precalentamiento del reactor, (iii) alimentacion de
etanol — agua y desconexion de la calefaccién del reactor, (iv) alimentacion

de O2. La temperatura a la que se precalento el reactor fue de 400 °C.
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Nota del autor: El resto del contenido de este capitulo ha sido limitado debido a
su caracter confidencial. La proteccién de este contenido se hallevado a cabo de
acuerdo a lo establecido por el Real Decreto 99/2011 y la Normativa de los
estudios de doctorado en la Universitat Politecnica de Valéncia, que regula la
limitacion de la difusién publica de la tesis para los trabajos realizados bajo
acuerdos de confidencialidad. El caracter confidencial de esta tesis doctoral fue
aprobado por la Comision Permanente de Direccion de la Escuela de Doctorado
a fecha de 28 de abril de 2021. Los acuerdos de confidencialidad concernientes
a este trabajo se encuentran registrados por el Servicio de Gestion de la 1+D+i
(SGI) de a Universitat Politecnica de Valencia bajo las claves especificas
20170537 y 20190429.
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7. Reactores de membrana con membranas de

transporte de oxigeno

7.1 Introduccion

Las membranas de transporte de oxigeno (OTM, siglas en inglés de Oxygen
Transport Membranes), basadas en materiales con conductividad mixta iénica y
electrénica (MIEC) resultan una alternativa de gran interés para la produccién de
O: frente a las tecnologias tradicionales basadas en la separacion criogénica del
aire [1] y en los procesos de adsorcidon (PSA, pressure swing adsorption), que
emplean tamices moleculares para la adsorcién del N2 del aire [2]. Las OTM
resultan totalmente selectivas al transporte de O, permitiendo la produccién de
oxigeno de alta pureza, con costes competitivos y con un amplio rango de

capacidad de produccion [3,4] .

Entre los materiales con MIEC para la produccién de oxigeno, las membranas
basadas en composiciones de BaixSrxCoiyFeyOs.q (BSCF) son de las mas
destacadas y las que ofrecen mayores flujos de oxigeno. El desarrollo de este
material ha permitido avanzar desde flujos de permeacién de 1.4 NmL-min-1.cm-2
reportados en los primeros trabajos conocidos [5] hasta los 67.7 NmL-min-1.cm-2
obtenidos con una membrana de 60 um de espesor [6]. Estas mejoras se han
alcanzado mediante la optimizacién de estos materiales basadas en la reduccion
del espesor de las membranas [7-11] y en la activacion catalitica de su superficie
[12-14].

Las membranas de transporte de oxigeno también tienen aplicacion en reactores
de membrana, aplicAndolas en procesos en los que sus propiedades resultan
ventajosas permitiendo integrar las etapas de separacion de oxigeno y de
reaccion, mejorando la eficiencia y selectividad de las reacciones al permitir la
dosificacion controlada del oxigeno, actuando como catalizadores, y mejorando la
seguridad en procesos en los que se emplean reactivos inflamables o explosivos.
Por ello, se ha investigado ampliamente sobre la aplicacién de materiales basados
en BSCF para su aplicacion en procesos de oxicombustion [15-17], oxidacion

parcial de metano [18-22], acoplamiento oxidativo de metano [23-28],
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deshidrogenacion oxidativa de etano [29-33] o reformado autotérmico de etanol
[34].

La estabilidad del BSCF en presencia de COz y vapor se puede ver comprometida
por distintos mecanismos, como la formacién de carbonatos en la superficie,
especialmente a temperaturas entre 500-850°C [35-39], a un proceso de
descomposicion cinética generado por la diferencia de potencial quimico de
oxigeno a ambos lados de la membrana, generando una movilidad selectiva de
alguno de los cationes de la composicion [36,39-42], acompafiada por la formacion
de fases secundarias, (por ejemplo una especie enriquecida en Ba y Co de
composicion BasCo04012 [28]). Los diversos estudios consultados arrojan distintos
resultados en cuanto a la preminencia o la coexistencia de uno o varios de estos
mecanismos, pero en todos ellos se coincide en la inestabilidad del BSCF en
atmosferas que contienen COz. Es por ello que uno de los retos para la utilizacion
de BSCF en procesos con presencia de COz2 se halla en conferirle resistencia en

estas condiciones.

Una estrategia para utilizar las membranas de BSCF en estos entornos pasaria
por aplicarle tratamientos superficiales que le confieran estabilidad y resistencia
sin perder su funcionalidad para la permeacion de oxigeno; es decir, que alnen la
resistencia en presencia de CO2 y humedad con una conductividad mixta iénica y
electronica adecuada. La aplicacion de capas superficiales porosas sobre
membranas de permeacion de oxigeno puede aportar mejoras sobre el
rendimiento de las mismas, aumentando el flujo de permeado [43-47],
promoviendo la actividad catalitica [32,48] y otorgandoles resistencia en presencia
de CO2 [49].

Entre los materiales con MIEC y resistencia en presencia de COz, SOz y H20 se
encuentran los compuestos mixtos de fluoritas y espinelas como NiFe20s-
Ceo.8Tho.202-5[50,51] y compuestos basados en cerias dopadas como CTO [52] y
CGO [53].

En este capitulo, se evalla la utilizacion de membranas tubulares de BSCF en
distintas aplicaciones de reaccién, valorando su uso un reactor de reformado

autotérmico de etanol, y en reacciones oxidativas de metano. Asimismo, se estudia
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el efecto que otorgan a estas membranas distintos recubrimientos porosos

aplicados sobre su superficie mediante dip-coating.

7.2 Membranas tubulares

Las geometrias mas habituales de las membranas de transporte de oxigeno son
la planar y la tubular. En la investigacién de este tipo de materiales a escala de
laboratorio, es frecuente la utilizacion de membranas planas con forma de disco
con tamafios en torno a 10-20 mm de diametro y espesores pode debajo de 1 mm,
por la mayor simplicidad en su fabricacién y la menor cantidad de material
necesaria, la facilidad en su manejo y la posibilidad de operar con ellas en un rango
de temperaturas uniforme sin gradientes de temperatura en el reactor. Algunas de
sus desventajas radican en la mayor complejidad para su sellado, y su menor

resistencia mecanica debida a la geometria planar.

Las membranas de geometria tubular presentan varias ventajas en su aplicacion
practica en reactores cataliticos de membrana: su geometria les confiere mayor
relacion area / volumen, permitiendo un mayor flujo de oxigeno en el mismo
volumen de reactor, y cuentan con mayor resistencia mecanica, que permite la
aplicacion de mayores presiones, mejorando su rendimiento. Entre sus
desventajas, se cuentan la mayor complejidad en su fabricacion, o la existencia de

mayores gradientes de temperatura en los reactores donde se emplea.

Para los trabajos recogidos a continuacién se emplearon membranas capilares de
BaosSrosCoosFeo2035 fabricadas por el Fraunhofer-Institut fir Keramische
Technologien und Systeme (IKTS). Las membranas se fabricaron por extrusién
plastica siguiendo la metodologia descrita por Schulz et al. [54], obteniéndose
membranas capilares de 220 mm de longitud, 3.25 mm de diametro externo, y 2.55
mm de diametro interno, con el consiguiente espesor de pared de 0.35 mm. Los
capilares se cerraron en uno de los extremos uniéndolos a un disco plano de silicio
mediante soldadura reactiva en aire [55], marcando una temperatura maxima de
utilizaciéon de 950°C. La Figura 7.1 muestra las fotografias de las membranas
empleadas. En la Figura 7.2 se muestran las micrografias tomadas por SEM de
una de las membranas tras su fabricacion. En ella, se aprecia como el material

presenta la porosidad oclusiva caracteristica de este material, que suele tener una
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densidad del orden del 95%. A pesar de esta porosidad oclusiva, las membranas

son impermeables al paso del gas, por lo que no se producen fugas en este tipo

de materiales.

Figura 7.1. Fotografias de los capilares de BSCF empleados. La imagen inferior muestra en

detalle la parte del sellado en uno de los extremos de los capilares.

Figura 7.2. Imagenes de SEM de la seccion de una membrana de BSCF.
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7.3 Pruebas de capilares de BSCF en la unidad de
reformado autotérmico

Las membranas capilares de BSCF se midieron en el reactor de ATR, con el fin de
evaluar su utilizacién para la alimentacién de oxigeno puro en reacciones de
reformado autotérmico. Las adaptaciones del reactor para estas medidas se
describen en el apartado 4.4.1, la Figura 7.3 muestra el esquema de la adaptacion
del reactor de ATR para estos experimentos. La parte de la membrana que
guedaba fuera de la zona isoterma del reactor se recubrié con una capa de oro
para inhibir la permeacion fuera de dicha zona [24,56], quedando una longitud
efectiva de membrana de 5 cm, como se ilustra en la Figura 4.2

Camara interna )
Aire Camara externa

Aire Arrastre

.............

1/32” VCR

Figura 7.3. Esquema de la adaptacion del reactor de ATR para la utilizacion de membranas

de permeacion de oxigeno.

Figura 7.4. Detalle del recubrimiento de oro fuera de la longitud efectiva de una membrana

de BSCF para su utilizacion en el reactor de ATR.

7.3.1 Pruebas de permeacion de oxigeno.

Los tests de permeacion de oxigeno de las membranas en el sistema adaptado de
ATR se realizaron alimentando aire en el interior de la membrana con un arrastre
de argdn en la camara externa. Con un caudal de alimentacién de 100 NmL/min
de aire en la camara interna 'y de 122 NmL/min de argén en la cAmara de arrastre,

estando el caudal de arrastre limitado por la capacidad del caudalimetro, se
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obtuvieron los resultados mostrados en la Figura 7.5 para un rango de

temperaturas de 600 a 800 °C.
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Figura 7.5. Permeacion de oxigeno en el montaje de ATR usando argon en la cdmara de

arrastre.

Se observo una dependencia exponencial entre el flujo de oxigeno permeado y la
temperatura, habitual en estos materiales. Esta tendencia se mantuvo,
exceptuando el intervalo entre 750 — 785°C. El flujo permeado alcanzé un valor

maximo de 1.7 NmL-min-t-cm=2 a 785°C.

La bibliografia consultada sobre la permeacion de membranas capilares de BSCF
recoge valores desde 0.9 a 4 NmL-mint.cm2 en el rango de temperaturas entre
750 y 800°C [46,56-63], siendo la dispersién de valores debida a las diferencias
entre los estudios tanto en las condiciones experimentales (caudal de arrastre,
caudal y composicion de la alimentacion de oxigeno) como en las de los materiales
preparados (por ejemplo, las membranas capilares son completamente densas en
algunos estudios mientras que en otros intercalan capas porosas y densas). El
valor de 1.7 NmL NmL-min-t-cm resultante de las pruebas en el reactor de ATR
se encontraria en un punto medio de los valores consultados. Una de las razones
por las que no se alcanzaria un valor de permeacion mayor seria la diferencia de

tamafios entre la membrana capilar y el reactor. Estas membranas capilares tienen

123




Desarrollo de sistemas cataliticos e intensificacion de procesos para la produccién de
hidrégeno comprimido y productos de interés

un diametro de 3.25 mm, frente a los 21 mm de diametro interno del reactor, por lo
gue existe un volumen muerto en el reactor que da lugar a que parte del caudal de
arrastre no contacte con la superficie de la membrana. De esta manera, se
requeriria una optimizacién del disefio del reactor que permitiria mejorar la eficacia
de la membrana en las mismas condiciones, disminuyendo la diferencia de
diametro entre la pared del reactor y la membrana, y disminuyendo asi el volumen
muerto en el reactor. El excesivo volumen muerto daria lugar al
desaprovechamiento de una parte del caudal de arrastre, que no contactaria la

membrana.
7.3.2 Pruebas de estabilidad en corrientes himedas

Con el objetivo de caracterizar el comportamiento y estabilidad de la membrana
capilar de BSCF en ambientes con presencia de vapor de H:20, esta fue sometida
a dos ciclos en los que se alterné la alimentacion en la camara de arrastre de una
corriente de Ar con un caudal de 122 NmL/min y de una corriente de 122 NmL/min
de Ary 66 NmL/min de vapor de agua, manteniéndose la temperatura a 785°C. El
interés principal del estudio en estas condiciones esta relacionado con las

atmosferas utilizadas en las reacciones de reformado, con alta presencia de vapor.
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Figura 7.6. Efecto de los ciclos de alimentacién de argon y vapor sobre la permeacion de

oxigeno de la membrana capilar de BSFC a 785°C.
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En la Figura 7.6 se observa la permeacion de oxigeno en los distintos instantes de
la prueba. Inicialmente, se observa como la permeacién de oxigeno se mantiene
estable, con una ligera tendencia a la disminucion. Una vez se afiade el vapor de
agua a la alimentacion, se observa una caida repentina de la permeacién, desde
1.5 a 0.95 NmL-mint.cm2. Una vez se elimina el vapor, la permeacion vuelve a
aumentar, aunque no alcanza los mismos valores, quedandose sobre 1.3
NmL-min-.cm2 de oxigeno permeado. Un nuevo ciclo de alimentacion de vapor
volvié a disminuir la permeacion, hasta un valor de 1 NmL-min-t-cm. Tras volver
a eliminar el vapor de la alimentacion, la permeacion volvi6 a aumentar y se

estabilizé en un valor superior a 1.2 NmL-min-1.cm2 de oxigeno.

De esta manera, se observé como la permeacién de oxigeno de los capilares de
BSCF se veia mermada en presencia de humedad en la zona de permeado. La
eliminacién de la humedad al cortar la alimentacion de agua volvié a aumentar la
permeacioén, pero no se recuperaron los valores anteriores a la alimentacion de

vapor, por lo que se produciria una pérdida de la permeacion no recuperable.

El mismo efecto de la disminucién y recuperacion parcial de la permeacion de
oxigeno ante la exposiciébn a una corriente himeda se ha observado en otros
trabajos [64,65], atribuyendo este efecto a la degeneracién del BSCF por la
interaccién con el CO: disuelto en el agua alimentada, que da lugar a la formacién
de carbonatos de Ba y Sr en la superficie de la membrana, reduciendo el area

efectiva de la misma.

Adicionalmente, la presencia de vapor en la corriente de arrastre provoca varios
fenébmenos que, dependiendo de la concentracion de vapor, pueden resultar en un
incremento o una disminucion del flujo de oxigeno permeado [66]: por un lado, a
bajas concentraciones de vapor, la reaccion superficial de recombinacién de los
iones oxigeno en el lado del permeado incorpora una reaccién con el agua

presente:
X - 1 17 —
00 +H20_)20H _)502+H20+V0 +2€

gue reduce la energia de activacion de este proceso y por tanto incrementaria el

flujo de oxigeno permeado por la membrana [66,67]. En el lado contrario, una
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concentracion superior de vapor de agua puede limitar la permeacion de oxigeno,
debido a la adsorcion de los iones oxigeno del agua en las vacantes de oxigeno
superficiales de la membrana. Esto conllevaria la disminucién del gradiente de
concentracién entre ambos lados de la membrana, y con ello la disminucién del
flujo permeado de oxigeno. En el caso de una membrana de Lao.sSro.4C0o.2F€0.8%-«
(LSCF), se observo que el efecto de la humedad seria ventajoso en valores por
debajo del 7%, y resultaria contraproducente para la permeacion de oxigeno en

valores superiores [66].

En las pruebas realizadas en este experimento, la concentracién de vapor fue del
33%, por lo que, segun esta hipétesis, la reduccion del flujo de oxigeno se deberia
a los efectos del bloqueo de parte de las vacantes de oxigeno superficiales por el
agua adsorbida y a la degradacién del material por la formacion de carbonatos en
la superficie. De la misma manera, esto explicaria la recuperacién parcial de la
permeacién de oxigeno tras eliminar la presencia de vapor en la corriente de
arrastre. En este caso, se dejaria de dar el bloqueo debido a la adsorcion del agua,

pero se mantendria la degradacion del material debida a su carbonatacion.

Posteriormente, se alimentd una corriente de etanol y agua con una relacion S/C
de 2.5, similar a la empleada en las pruebas de reformado autotérmico de etanol.
La temperatura se mantuvo en 785°C. En este caso, la membrana se rompio casi
instantaneamente, por lo que no se obtuvieron resultados concluyentes en cuanto
a la utilizacion de este tipo de membranas para suministrar oxigeno en las

reacciones de reformado autotérmico en esta unidad.

La Figura 7.7 muestra los espectros de difracciéon de rayos X (DRX) del capilar de
BSCF antes y después de las pruebas llevadas a cabo en la unidad de ATR. En
estos espectros no se llega a apreciar la formacién de fases secundarias en la
membrana, lo que sefalaria que la degradacion de la membrana de BSCF no se
produciria 0 se produciria solamente en una fina capa en el exterior de la
membrana.
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Figura 7.7. Espectros de DRX de la membrana de BSCF antes y después de la prueba.

La realizacion de pruebas adicionales en este sistema de reaccién habria de pasar

en primer lugar por una adaptacién del mismo que permitiera salvar varios de los

inconvenientes técnicos identificados durante las pruebas con las membranas

capilares de BSCF:

1.

Tanto el reactor como los sistemas auxiliares estarian
sobredimensionados para realizar pruebas en el rango de caudales de
gases disponibles. El reactor se disefié para reacciones de reformado de
etanol en las que se alimentan en las condiciones habituales hasta 5
NL/min de reactivos, y se generan hasta 3 NL/min de gas en la reaccion.
Esto permite el analisis rapido y representativo de la corriente gaseosa, a
pesar de que el equipo presenta un elevado volumen muerto debido a la
longitud de reactor, junto al del sistema de refrigeracién y el condensador
de liquido a la salida. En el caso de las membranas capilares de BSCF, se
trabajé con un caudal de arrastre limitado a 120 NmL/min, y por tanto el
andlisis de la corriente de gas producida tenia retraso debido a un excesivo
volumen muerto. Esto devenia en la necesidad de tener tiempos de espera

entre las medidas, que requerian altos tiempos de estabilizacion,
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impidiendo un analisis preciso sobre los efectos que los cambios
operativos pudieran tener sobre los resultados.

2. Las membranas capilares empleadas eran de diametro muy inferior en
comparacion al diametro interno del reactor, con un diametro de 3.25 mm,
frente a los 21 mm de diametro interno del reactor. Esto disminuiria
parcialmente el efecto del barrido producido por el gas de arrastre, pues

parte del arrastre no llegaria a contactar con la membrana.
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7.4 Capas cataliticas y protectoras aplicadas mediante
dip-coating

Una vez constatada la inestabilidad de las membranas de BSCF en atmdsferas
con un elevado contenido de humedad y/o etanol en el reactor de ATR, se decidio
probar la aplicacién de capas porosas externas que recubririan la membrana. La
funcion de estas capas podria ser a su vez catalitica y protectora, otorgandole
mayor funcionalidad a las membranas y a su vez protegiéndolas de la degradacion
en presencia de vapor y CO2 [32,43-45,48,49].

Los materiales escogidos para su aplicacibn como capas porosas protectoras
fueron 3: (i) BSCF, (ii) Ceo.8Tho.202-5 (CTO), y (iii) un compuesto mixto de CTO y la
espinela MnCo204 (CMO). La aplicacién de una capa porosa del mismo material
que el de la fase densa de la membrana (BSCF) permitiria evaluar el efecto de la
aplicacion de la capa porosa del mismo material sobre la membrana densa,
esperandose un aumento en la permeacion debido al incremento de area
superficial, favoreciendo la difusion del gas y las reacciones superficiales. La
utilizacion de CTO se fundamenta en su probada eficacia en membranas de
transporte de oxigeno en presencia de CO2 [50,52]. En el compuesto CTO-CMO,
la adicion de CMO permitiria la obtencion de un compuesto con elevada
conductividad mixta i6nica y electrénica, aunando la conductividad mixta,
predominantemente i6nica del CTO [52,68], y la mayor conductividad electrénica
aportada por el CMO [69-72]

Las capas porosas se aplicaron siguiendo el procedimiento de dip coating descrito
en la metodologia, aplicAndose una capa de 3 cm de longitud correspondientes
con la zona isoterma del reactor utilizado en los estudios de permeacién y reaccion.
Tras la aplicaciéon de la capa porosa, todas las membranas se trataron a 950°C
durante 2 horas con el fin de sinterizar la capa y asegurar su correcta deposicion
y union a la superficie de la membrana. La Figura 7.8 muestra en detalle una de
las membranas preparadas con capa porosa de BSCF. Las muestras preparadas

seran referidas de aqui en adelante con la nomenclatura detallada en la Tabla 7.1.
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Tabla 7.1. Cadigos de referencia para las distintas membranas empleadas durante las

pruebas.

BSCF-blanco BapsSro5C00.8F€0203.5 -

BSCF-BSCF | BaopsSrosCoo.8Feo2035 Baos5SrosCoo.8Fe0.2035

BSCF-CTO BaosSrosCoo.8F€0.2035 CepsTho.2025
BSCEF- Ceo,sTbo,zoz.a (73 %mol)
BaosSresCoo.8F€0.203.5
CTO/CMO — MnCo204 (27 %mol)

Figura 7.8. Detalle de una membrana de BSCF-BSCF tras la aplicacion de la capa porosa
mediante “dip-coating” y su tratamiento a 950°C.
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7.4.1 Compatibilidad y reactividad de los materiales empleados en las

capas aplicadas

Los distintos materiales empleados en el recubrimiento superficial de las
membranas de BSCF se analizaron mediante difraccion de rayos X (DRX) con el
fin de estudiar la compatibilidad entre las fases y observar la posible aparicién de

fases distintas por la reactividad entre los materiales de la capa superficial y el
BSCF.

7.4.1.1 Compuesto CTO/CMO

La Figura 7.9 muestra el espectro de DRX del compuesto CTO/CMO preparado
mediante el procedimiento de sintesis one-pot junto a los patrones cristalograficos
de los compuestos de CTO y CMO obtenidos de la base de datos de cristalografia
de ICSD [73]. En el espectro se identifican correctamente los picos
correspondientes a cada una de las fases, sin observarse picos adicionales

debidos a impurezas o a la formacién de fases secundarias.
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Figura 7.9. Espectro de difraccion de rayos X para el compuesto CTO/CMO tras su
preparacion.
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7.4.1.2 Compatibilidad entre BSCF y los materiales de la fase porosa

Para estudiar la compatibilidad entre los compuestos aplicados en las capas de
recubrimiento y el BSCF de la membrana, se prepararon mezclas de polvo
comercial de BSCF (Treibacher Industrie, Austria) y los preparados de CTO y
CTO/CMO, que se trataron a 950°C durante 2 horas para replicar el proceso con

el que se procesaron las membranas tras la aplicacién de las capas.
e BSCF-CTO

La Figura 7.10 muestra el espectro de DRX de la mezcla de BSCF y CTO, junto a
los patrones cristalograficos de ambos compuestos. En este caso, se observa que
las estructuras cristalinas de BSCF y CTO se mantienen tras el tratamiento a
950°C. Sin embar go, se detectan varios picos que no corresponderian a ninguna
de las dos estructuras, indicando la posible formacion de un compuesto durante el
tratamiento térmico. Los picos aparecidos se encuentran a 32, 40, 46 y 57° de
desplazamiento 20, se han marcado en la figura. La referencia mas apropiada a
esta formacion se trataria de una perovskita de composicién SrCoO2.64 (PDF 00-
039-1083 [74]) o SrFeOsx (ICSD [75]).

A pesar de encontrarse un tercer compuesto, la observacién por microscopia
electrénica de la membrana BSCF-CTO (apartado 7.4.2.2) no reveld la aparicion
de una tercera fase, por lo que la posible reactividad entre las fases de BSCF y

CTO se produciria sélo en la interfase entre ambas.



Capitulo 7: Reactores de membrana con membranas de transporte de oxigeno

S — BSCF-CTO
el |BscF

E |cTo

x=

2 v SrFeO3_X

(]

=

%JU X X NV U\ )\

1 . I . | I | 1 . I 1 . I |I 1 II 1 ||I 1 i
20 30 40 50 60 70 80 90
26 (°)
Figura 7.10. Espectro de difraccion de rayos X para la mezcla de compuestos BSCF y

CTO tras su calcinacion a 950°C.

e BSCF-CTO/CMO

La Figura 7.11 muestra el espectro de DRX de la mezcla de BSCF y el compuesto
CTO/CMO tras su tratamiento a 950°C. En este caso, se detectan algunos picos
gue no se corresponden con ninguna de las 3 fases. Los identificados a 32.7, 40.2
y 46.8° podrian corresponderse a una perovskita de SrCo0Oz.64 (PDF 00-039-1083
[74]) o SrFeOsx (ICSD [75]). Adicionalmente, se observa que la intensidad de los
picos correspondientes al BSCF y al CMO disminuyen considerablemente respecto
aladel CTO, lo cual, junto a la observacioén de la poca reactividad para la muestra
de BSCF-CTO, indicaria la mayor reactividad entre BSCF y CMO.

Aun asi, la observacién de las micrografias obtenidas mediante SEM de las
muestras de membranas BSCF-CTO/CMO (apartado 7.4.2.3) mostrarian que la

fase densa de BSCF permanece inalterada tras el tratamiento de recubrimiento.
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Figura 7.11. Espectro de difraccion de rayos X para la mezcla de compuestos BSCF y
CTO-CMO tras su calcinacion a 950°C.

7.4.2 Anélisis de lamicroestructura de las membranas tras la aplicacion de

las capas por dip coating
7421 BSCF-BSCF

Para el caso de la deposicion de capas de BSCF se realizo un estudio en el que
se considero la aplicaciéon de diversas pasadas por dip-coating, determinando asi
parametros como el espesor de capa, adhesion y morfologia. Con este estudio

previo se buscé fijar el nimero éptimo de pasadas de dip-coating.

La Figura 7.12 muestra las micrografias tomadas por microscopia electronica de
la membrana BSCF-BSCF, para la que se aplicé una capa porosa de BSCF
mediante dip-coating. En la Figura 7.12 A), se observa la seccion completa de la
membrana. La fase densa de BSCF de la membrana cuenta con un espesor de
unas 350 um. Se aprecia que el cuerpo es totalmente denso, exceptuando la
porosidad oclusiva de 1-2 um habitual del BSCF, y algunos huecos mayores
aislados, que no comprometen la compacidad de la fase densa. La Figura 7.12 B)
y C) muestran con mayor detalle la capa porosa de BSCF. Se observa la correcta

adhesién de los materiales tras el tratamiento de calcinacion. La capa aplicada
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presenta un espesor de 18-20 pm, y una estructura porosa bien ordenada y
definida.

Figura 7.12. Imagenes de SEM de la seccidn transversal de la membrana BSCF-BSCF, con

una capa de BSCF aplicada en una pasada de <<dip-coating>>.

La Figura 7.13 muestra las micrografias tomadas para la membrana BSCF-BSCF-
2, con la cual se probo la aplicacion de la capa porosa de BSCF en dos etapas de
dip-coating. En la Figura 7.13 A) se aprecia la seccion completa de la muestra
observada, viéndose la fase densa de BSCF de la membrana y la fase porosa de
la capa aplicada por dip-coating. En esta imagen, se puede ver cédmo la capa
porosa no es homogénea, encontrandose zonas donde el espesor es menor. A
mayor magnificacion, en la Figura 7.13 B) y C) se observa que la capa porosa

producida tiene una correcta porosidad, y un espesor que alcanza las 40 um.
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Figura 7.13. Imagenes de SEM de la seccion transversal de la membrana BSCF-BSCF-2,

con una capa porosa de BSCF aplicada en dos pasadas de <<dip-coating>>.

A pesar de obtenerse una capa porosa del doble de espesor al aplicarse dos
pasadas de dip-coating, se observaron ciertos defectos en la capa porosa. Como
ya se ha visto en la Figura 7.13 A), la capa porosa no presenta el mismo espesor
en todas las zonas. Ademas, en la Figura 7.14 A) y B) se muestra como la capa
porosa producida siguiendo esta metodologia tiene la tendencia a agrietarse y
despegarse. A raiz de esta observacion, las membranas estudiadas con distintos
recubrimientos porosos se prepararian aplicando una sola pasada para el

recubrimiento por dip-coating.
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Figura 7.14. Detalles de los defectos superficiales observados en la capa porosa de BSCF

aplicada mediante 2 pasadas de <<dip-coating>>.

7.4.2.2 BSCF-CTO

La Figura 7.15 recoge las imagenes tomadas por microscopia electrénica del
material BSCF-CTO preparado mediante el procedimiento de dip-coating. En la
Figura 7.15 A) se aprecia la fase densa de BSCF en la zona inferior, y la capa de
CTO depositada sobre esta. En este caso, no se observa la presencia de una capa
porosa homogénea sobre toda la superficie de la membrana de BSCF, sino que
aparecen zonas en las que apenas se ha depositado material en contraste con
otras en las que se encuentra una capa de mas de 30 um de espesor. En la Figura
7.15 B) se puede apreciar en detalle parte de la estructura de la fase densa de la
membrana. En este detalle, se detecta la presencia de impurezas, en un tono mas
oscuro, indicando la posible presencia de parte del material aplicado durante el
recubrimiento por dip-coating. Ambos materiales podrian reaccionar entre si
durante el tratamiento térmico de la capa aplicada, explicando asi la mala calidad
de la capa porosa formada sobre la membrana de BSCF. La Figura 7.15 C)
muestra la capa de CTO aplicada en mayor detalle. Se puede observar como en
este caso la capa tiene una estructura de menor porosidad que en la membrana
de BSCF-BSCF, que respaldaria la hipétesis de una posible reaccién entra ambas

fases, ademas, indicaria la posible necesidad de realizar el proceso de
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sinterizacion de la capa porosa a una temperatura menor, y/o la necesidad de la
introduccién de un agente formador de poro. La introduccion de un agente

formador de poro permitiria la formacién de una estructura porosa ordenada que

favoreceria la difusion de gases en la estructura [76].

Figura 7.15. Imagenes de SEM de la seccion transversal de la membrana BSCF-CTO, con
una capa de CTO aplicada mediante una pasada de <<dip-coating>>.

7.4.2.3 BSCF-CTO/CMO

La Figura 7.16 muestra las micrografias electronicas del material BSCF-CTO/CMO
preparado mediante dip-coating. En la Figura 7.16 A), se observan ambas fases
de la membrana, la parte densa de BSCF y la parte porosa de CTO/CMO. En este
caso, se observa de nuevo una distribuciéon poco homogénea de la capa porosa,
con zonas en las que se acumula una capa espesa y otras que quedan cubiertas
por una capa mas fina. En el detalle de la Figura 7.16 B), se muestra la interfase
entre ambas capas de la membrana. En este caso, no se observa la contaminacién
0 aparicion de impurezas sobre la fase densa de BSCF, lo que indicaria que el
CTO/CMO podria ser menos reactivo con el BSCF durante el tratamiento térmico
a 950°C. En la Figura 7.16 C) se ve la capa de CTO/CMO en su superficie. De
nuevo, se observa cémo tiene una estructura porosa poco ordenada y
heterogénea, de menor porosidad que la observada en la muestra BSCF-BSCF,

indicando la necesidad del refinamiento del proceso de aplicacién de las capas con
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distintas composiciones y la posible mejora alcanzable de utilizarse un agente

formador de poro y/o unas condiciones distintas en el tratamiento térmico aplicado.

Figura 7.16. Imagenes de SEM de la seccion transversal de la membrana BSCF-CTO/CMO,
con una capa de CTO/CMO aplicada mediante una pasada de <<dip-coating>>.

Tras el andlisis de compatibilidad de las distintas capas porosas aplicadas sobre
las membranas de BSCF y con la observacion de las micrografias obtenidas por
SEM, se puede concluir que la técnica de recubrimiento por dip-coating resultd
efectiva para la aplicacion de la capa de BSCF, pero las capas porosas de CTO y
CTO/CMO requeririan una optimizacion en el procedimiento de aplicacion. El
recubrimiento poco homogéneo obtenido para los materiales con distinta
composicién entre la capa porosay la fase densa se deberia a una posible reaccion
cruzada entre los componentes de ambas fases. Las posibles mejoras en los
métodos de recubrimiento pasarian por un estudio detallado de la reactividad entre
las fases a distintas temperaturas, lo que permitiria identificar un limite de
temperatura por debajo del cual se podrian tratar estos materiales sin que
reaccionen entre ellos. Adicionalmente, se observa una potencial mejora en la
preparacion de las pastas con las que se hace el recubrimiento, teniendo en cuenta
parametros como los tamafos de particula utilizados, la adicion de agentes
formadores de poros y las proporciones de agentes empleados para obtener las

propiedades reoldgicas 6ptimas en la formulacion.
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7.5 Permeacion de oxigeno de las membranas de BSCF
con capas porosas

La permeacion de las membranas capilares de BSCF preparadas con las distintas

capas porosas aplicadas se midié en el sistema PH2 descrito en la metodologia

experimental(apartado 4.4.2) La permeacion de las membranas se evalu6 para

distintos caudales de arrastre,de 50,100, 200 y 300 NmL/min de argon, pasando

un caudal de 200 NmL/min de aire sintético en la camara de alimentacion y en el

rango de temperaturas entre 700-900°C.

La Figura 7.17 muestra los resultados de permeacion obtenidos con distintas
capas aplicadas (BSCF, CTO y CTO/CMO), ante la variacion de temperaturas y
caudales de arrastre. En todos los casos, se observo el efecto del aumento de la
permeacién de oxigeno al aumentar el caudal de arrastre. El aumento del flujo de
oxigeno a través de la membrana con el caudal de arrastre viene dado por la
conjuncion de dos fenémenos. En primer lugar, el mayor flujo de gas generaria una
mayor turbulencia, mejorando la fluidodinamica en la camara de permeado,
minimizando la resistencia de polarizacion por concentracién y disminuyendo por
tanto la presién parcial de oxigeno en la superficie de la membrana.
Adicionalmente, la mayor dilucion del oxigeno en la camara de permeado
incrementa la fuerza impulsora, la diferencia de presion parcial de oxigeno entre
ambas camaras [77]. Este fendbmeno es mas pronunciado a mayores
temperaturas, pues los flujos de permeacion de oxigeno son mas altos y por tanto

los efectos en la mejora de la difusién son mas notables [6].

En cuanto a los efectos de las capas de activacién aplicadas, se aprecio el
aumento del flujo de permeacion de oxigeno para todas las membranas
recubiertas respecto a la muestra sin recubrimiento. El efecto de la adicién de una
capa porosa con conductividad mixta i6nica y electrénica sobre una membrana
densa de BSCF resulta en una mejora de la permeacion debida al aumento de la
superficie de contacto en la zona de permeacion, incrementando asi el area de
contacto del oxigeno para su transporte. El aumento de la superficie de contacto
conlleva una mejora en la difusion del gas en la estructura porosa, mejorando la

liberacién del oxigeno difundido [78,79].
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Las capas aplicadas mejoraron la permeacion en todos los casos, ordenandose la
mejora en la permeacién como sigue: CTO/CMO > BSCF > CTO. La aplicacién de
capas porosas sobre membranas de permeacion de oxigeno puede resultar en
mejoras de la permeacion al tener un efecto catalitico sobre las reacciones de
intercambio superficiales [43,80]. La mayor mejora en la permeacion para todo el
rango de caudal de arrastre y temperatura se obtuvo con la membrana BSCF-
CTO/CMO, se obtuvo la mayor mejora en la permeacion en todo el rango de caudal
de arrastre y temperatura estudiado. EI compuesto CTO/CMO tiene caracter de
conductividad mixta iénica y electronica, debido al caracter predominante de
conductor i6nico del CTO y la elevada conductividad electrénica del CMO [71,72].
De la misma forma, la capa de BSCF otorgaria una mejora en la permeacion al
aumentar el area superficial, y por lo tanto el nUmero de sitios activos para la

consecucion de la permeacion en el lado del permeado.
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Figura 7.17. Pruebas de permeacion para las membranas tubulares de BSCF con distintas
capas aplicadas. Variaciones de caudal de arrastre y temperatura. En la cadmara de

alimentacion, se fij6 un caudal de 200 NmL/min de aire sintético.

La Figura 7.18 muestra el aumento relativo de los flujos de oxigeno para las
membranas con distintos recubrimientos aplicados en funcién de las distintas
condiciones de operacion. La Figura 7.18 A) muestra como, a 900°C, la mejora en
la permeacién es menos relevante seguin aumenta el caudal de arrastre. El mayor
aumento en la permeacion se veria a menores caudales de arrastre, pues en este
caso el efecto de la mejora de la difusiéon debido al aumento de area superficial
para el intercambio es mas significativo. Al aumentar el caudal de arrastre, se
genera un efecto adicional de mejora de la difusion, que hace relativamente menos
significativo el aumento de la difusion debido a la mayor area superficial otorgada

por las capas porosas aplicadas.

La Figura 7.18B) ilustra la mejora en el flujo permeado a distintas temperaturas,

con un caudal de arrastre de 300 NmL/min. En este caso, se observa que para las
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capas de BSCF y CTO/CMO, el aumento es muy notable a bajas temperaturas, y
va decreciendo segln aumentan las temperaturas desde 700 a 900 °C. En el caso
de la capa de CTO, el maximo aumento se obtuvo a 800°C. Para este material, se
observo que la permeacién a 700°C era menor a la obtenida con la membrana sin
capa aplicada. El efecto de aumento mas significativo a menores temperaturas
vendria dado por el efecto las capas aplicadas. Ello debido al hecho de que las
reacciones superficiales son limitantes a menores temperaturas (generalmente por
debajo de 800 °C), mientras que a temperaturas mayores existe un limitacion
adscrita a los procesos de difusion idnica a través del material. Asi, la mejora en
las reacciones superficiales obtenida con las capas aplicadas seria mas relevante
a menores temperaturas, tal como se observa. En el caso de la membrana de
BSCF-CTO, no se observé una mejora a 700°C, lo que indicaria que el CTO de la
capa porosa no estaria presentando suficiente conductividad electronica a esta
temperatura, por lo que su comportamiento como conductor mixto i6nico-

electronico solo sucederia a partir del rango de temperaturas entre 750 — 800°C.
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Figura 7.18. Aumento relativo (%) del flujo de oxigeno permeado para las membranas con
las capas aplicadas respecto a la membrana BSCF sin recubrimiento. A) dependencia del
caudal de arrastre, a 900°C. B) Dependencia de la temperatura para un caudal de arrastre
de 300 NmL/min. En la cdmara de alimentacion, se fij6 un caudal de 200 NmL/min de aire
sintético.

La Figura 7.19 muestra los resultados de permeacioén en funcién de la temperatura
para las distintas membranas ensayadas y un caudal de arrastre de 300 NmL/min,

ajustadas a un modelo de Arrhenius para la estimacién de la energia de activacion
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aparente. Los valores de energia de activacion para los distintos caudales de
arrastre no mostrados en la figura se recogen en la Tabla 7.2. El ajuste de las
energias de activacion permite identificar dos regiones distintas para todas las
membranas, una a mayor temperatura entre 800-900°C y la otra a menor
temperatura de 700-800°C. La existencia de dos regiones distintas de energia de
activacion se deberia a los distintos fenomenos controlantes de la permeacion en
cada rango de temperaturas [81]. Asi, en el rango de temperaturas de 800 — 900°C,
el fendmeno controlante de la permeacion seria la difusion en la estructura de la
membrana, mientras que el fenédmeno controlante de la permeacion en el rango
por debajo de 800°C serian las reacciones superficiales. Las energias de
activacién para la membrana de BSCF sin capa aplicada son muy similares en

ambas regiones de temperatura.

La energia de activacion para la membrana BSCF-CTO en la regién de menor
temperatura resulté superior a la calculada para la membrana sin capa. Esto
indicaria que el CTO podria estar inhibiendo la permeacion en este rango de
temperaturas, implicando una baja activacion de este material en el rango de
temperaturas menores a 800°C para las reacciones superficiales. En el rango
superior de temperaturas, la membrana BSCF-CTO si tiene una menor energia de

activacion.

Las membranas BSCF-BSCF y BSCF-CTO/CMO mostraron energias de
activacion entre 2-4 veces menores a las calculadas para la membrana sin capa
en todo el rango de temperaturas. Las energias de activacion aparentes para las
membranas activadas son mas bajas en la regiéon de mayor temperatura, pues en
esta regiéon tanto la difusion de oxigeno a través de la membrana como las

reacciones superficiales resultan mas favorecidas.

El aumento del caudal de arrastre da lugar a un ligero aumento de la energia de
activacién, exceptuando la region de baja temperatura para la membrana BSCF-
CTO. El efecto del caudal de arrastre sobre la energia de activacién no es tan
notable como lo es sobre el flujo de permeacion de oxigeno. Esto podria explicarse
al considerar que en este rango de temperaturas la permeacién de oxigeno esta

limitada por la difusion de oxigeno a través de la membrana. Asi, el aumento de
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caudal de arrastre no estaria afectando la velocidad del mecanismo de transporte
iénico, sino que el aumento de permeacién seria debido a la disminucién de la

presion parcial de oxigeno en la camara de permeado por la mayor dilucion del

arrastre.
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Figura 7.19. Permeacion de oxigeno en funcion de la temperatura para las distintas
membranas tubulares de BSCF. Resultados con un caudal de arrastre de 300 NmL/min de
argon. En la camara de alimentacion, se fijo un caudal de 200 NmL/min de aire sintético.
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Tabla 7.2. Energias de activacion aparentes calculadas a partir de JO2 para las diferentes

membranas y condiciones.

800 — 900°C | 700 — 800°C
50 125.3 (£5.5) 126.9 (1)
100 133.9 (£1.8) | 142.9 (£1.9)
BSCF-blanco
200 141.5 (£8.1) | 156.2 (+3.8)
300 143.2 (£12.1) | 162.9 (#4.7)
50 35 (£7.4) 54.2 (+2.6)
100 40.3 (£9.8) 62.6 (+4.1)
BSCF-BSCF
200 44.9 (£10.5) 68.9 (x4.4)
300 47.5 (£10.9) 70.8 (4.9)
50 77.8 (x20.4) | 250.9 (+15.5)
100 80.4 (+17.4) | 258.5 (+6.3)
BSCF-CTO
200 84.8 (x15) 252 (+5.4)
300 84.7 (+13.6) | 236.2 (+14.6)
50 25.6 (+1.5) 40.5 (£3.9)
BSCF- 100 31 (x£1.9) 47.1 (24.2)
CTO/CMO 200 36 (£2.4) 53.6 (¢5.2)
300 37.7 (£2.6) 56.8 (+5.6)

Cabe mencionar que los valores de permeacion recogidos en estas pruebas no
resultaron superiores a los ya reportados para este tipo de materiales, sino que se
sithan en el rango bajo. La Tabla 7.3 recoge los valores de flujo de oxigeno
reportados en literatura para membranas capilares de BSCF comparables con las
utilizadas en este trabajo. Los valores obtenidos para la membrana de BSCF-
blanco a 700 y 750°C en este trabajo no superaron 0.1 y 0.22 NmL-min-1.cm2
respectivamente, quedando por debajo de todos los valores obtenidos en la
literatura. Los valores obtenidos a partir de 800°C si se encuentran dentro del
rango reportado en la literatura. A pesar de lo incierto de la comparacion de los
valores obtenidos en distintos estudios por las diversas diferencias tanto en la
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preparacion de los materiales y su estructura como en las condiciones
experimentales en las que se obtienen los resultados, se puede presumir que el
sistema de reaccion en el que se realizaron las medidas precisaria de una
optimizacién en su disefio. En todo caso, todas las medidas se hicieron empleando
el mismo sistema, por lo que la comparativa entre los efectos obtenidos por los

distintos recubrimientos deberia ser valida.

Tabla 7.3. Valores de permeacion de oxigeno de membranas capilares de BSCF reportados

en la literatura consultada. Fuentes: [46,56—63]

JO; (NmL-min™*.cm™) 03-1 1.1-2 09-4 2-10

7.6 Aplicacién de las membranas en reacciones quimicas
de conversion de CHs

En este apartado, se estudia la aplicacion de las membranas capilares de BSCF
en distintas reacciones de interés industrial con CHa, tales como oxi-combustion
(combustion con O para captura de CO3), oxidaciones parciales (generacion de
syngas) y acoplamiento oxidativo (produccién de etileno). Los reactores de
membrana que se aplican en estas reacciones tienen dos caracteristicas que
hacen atractivo su uso: (i) la alimentacién de oxigeno de alta pureza, lo cual facilita
los procesos de captura de CO2 mediante la tecnologia de oxi-combustion, y (ii) la
dosificacion controlada de Oz, que permite suministrar oxigeno en su forma idnica
a una superficie con actividad catalitica, disminuyendo la concentraciéon de O: en
la fase gas y asi favoreciendo las reacciones superficiales para la produccién de

COy Cz en lugar de la combustién hacia CO..

Las reacciones que ocurren en presencia de CH4 y Oz son las de combustion,
oxidacién parcial (POM) y acoplamiento oxidativo (OCM). Estas tres reacciones
forman parte del esquema mas complejo en reacciones de OCM propuesto por

Stansch et al. [82], que se simplifica en la Figura 7.20.
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1) CH, + 20, > CO, + 2H,0
C,H, 2) 2CH, + 0.50, - C,H, + H,0
2 5,7 3)CH, +0, > CO+H,0 +H,
4) CO +0.50, - CO,
5) C,H, + 0.50, > C,H, + H,0

3 6,3
CH, mmmmmm) CO g CH, ) 0’100, 5200+ 2H,0

aolT 1 7) CHg = CH, + H,
' 8) C,H, + 2H,0 - 2C0 + 4H,
1 9) CO + H,0 > CO, + H,
co,

10) CO, + H, = CO + H,0

Figura 7.20. Esquema de reaccion simplificado del modelo propuesto por Stansch et al. [82]

Como se puede ver en el esquema, la diversidad de reacciones existentes hace
necesaria la optimizacion de los procesos para favorecer una u otra reacciéon. En
la bibliografia consultada sobre la utilizacién de membranas de BSCF en presencia
de CH4 [15-28], se encuentran diversos resultados en cuanto a los productos
obtenidos en funcién de las condiciones experimentales, pues la conversion
obtenida y las selectividades a CO, CO2, C2Hs y C2H4 cambiarian en funcion de la
concentracion de CH4, la temperatura de operacion, los flujos alimentados, la

permeacion de Oz o el empleo de distintos catalizadores.

A continuacion, se presentan los resultados obtenidos con las membranas
capilares de BSCF-blanco, BSCF-BSCF, BSCF-CTO y BSCF-CTO-CMO en su
aplicacién en reaccién con metano. En los estudios realizados, se hicieron pruebas
variando el caudal de alimentacion de una corriente de 10% CH4 en Ar en la
camara de permeacion/reaccion, entre 50 — 300 NmL/min afiadiéndose He como
patrén interno con una concentracion del 1% de para llevar a cabo los balances de
materia. Estos ciclos se repitieron primero a 900, 850 y por Gltimo 800°C. El flujo

de aire en la cAmara de alimentaciéon se mantuvo constante en 200 NmL/min.

La Figura 7.21 muestra la evolucién de la conversion de metano en estas
condiciones. Se observa como la conversion de metano es relativamente baja a
800°C, sin superar el 25% para ninguno de los materiales. La conversion aumenta

con la temperatura, aunque de manera diferente en funcién del material utilizado
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en el recubrimiento de la membrana. Menores caudales de alimentacién en la
camara de permeacién/reaccion dan lugar a mayores conversiones, pues el tiempo
de contacto es mayor. La membrana BSCF-blanco, sin ningln recubrimiento
superficial, presenta la menor conversién en todo el rango de temperaturas, siendo
menor al 20% en el mejor de los casos. El resto de los materiales dan lugar a
mayores conversiones, que igualmente crecen con la temperatura y disminuyen
con el caudal de arrastre. Esto ratifica el efecto catalitico que tienen las capas
aplicadas. La membrana activada con una capa porosa de BSCF resultd en
mayores conversiones que las de la membrana de BSCF sin capa, indicando que
parte del efecto catalitico se deberia al incremento del area de contacto entre la
membrana y la corriente alimentada en la camara de permeacion/reaccion. Por
otra parte, las membranas con capas de CTO y CTO/CMO dan lugar a mayores
conversiones, muy similares en ambos casos, indicando que este tipo de
materiales tendrian una mayor actividad para las reacciones oxidativas de metano
que el BSCF. La conversion llegé a ser total en el caso del menor flujo de
alimentacion en la camara de permeado a 900°C para estas dos membranas, al

darse un mayor tiempo de residencia en estas condiciones.

50 mL/min 100 mL/min 200 mL/min 300 mL/min
100 100 100 100
80 { 80] { 80 80/
60 1 604 1 60 601

XCH, (%)

\

40 1 40| / 1 40 40,

20 ! 20 / 20 ._//'é' 20, __—
/./.

0500 850 900 8o ?So/;;jo 0’800 850 900 860 850 900

T (°C) T (°C) T (°C) T (°C)

—— BSCF-blanco BSCF-BSCF BSCF-CTO —— BSCF-CTO/CMO

Figura 7.21. Comparativa de resultados de conversion de metano para las distintas
membranas de BSCF recubiertas, en funcion de la temperatura y para distintos caudales de

alimentacion de 10% de metano en argén en la camara de permeado.
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En cuanto a la permeacion total de oxigeno, los resultados obtenidos para todos
los materiales se ilustran en la Figura 7.22. La permeacion de oxigeno se
incrementa con la temperatura y con el caudal de arrastre, siguiendo la conducta
esperada y observada en la seccién anterior, en la que se estudié la permeacion
de oxigeno para estos materiales usando una corriente de arrastre de argon. La
permeacién fue mayor para la membrana recubierta con CTO/CMO, seguida de
las membranas recubiertas con BSCF y CTO, con resultados similares entre si, y
la membrana sin recubrimiento fue la que presenté un menor flujo de permeacion
de oxigeno. En todo caso, los flujos de oxigeno aportados por todas las
membranas fueron iguales o0 mayores en presencia de metano respecto a los
obtenidos para un caudal similar con una corriente inerte, tal como se puede
observar en la comparativa de la Tabla 7.4. La permeacion se veria incrementada
como consecuencia de que parte del oxigeno es consumido en las reacciones que
suceden en la camara de permeado, disminuyendo de esta manera la presion
parcial de oxigeno en la cdmara de arrastre y aumentando en consecuencia la
fuerza impulsora [19]. Aparte del efecto debido al aumento de la fuerza impulsora,
las reacciones superficiales del Oz permeado con el CO y el Hz formados, dando
lugar la formacion de CO:2 y H20 [83,84], resultarian en un aumento de la cinética

de las reacciones superficiales [20].

QRPN WhH O

50 mL/min 5 100 mL/min . 200 mL/min . 300 mL/min
4 e — 1 4 —
— 8 ] = 3
— 2 =__ .1 2 /: 21 /
1 1 1 1
800 850 o0 Y80 850  eo0 800 850 o0 0800 850 900
T (°C) T (°C) T (°C) T (°C)

—— BSCF-blanco—— BSCF-BSCF

BSCF-CTO —— BSCF-CTO/CMO

Figura 7.22. Comparativa de resultados de permeacién de oxigeno para las distintas
membranas de BSCF recubiertas, en funcion de la temperatura y para distintos caudales de

alimentacion de 10% de metano en argon en la cAmara de permeado.
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Tabla 7.4. Comparativa entre flujo de permeacién de oxigeno en funcion de la composicion
de la corriente de arrastre para los distintos materiales. Temperatura: 900°C, caudal de
alimentacion: 200 NmL/min de aire, caudal de arrastre: 300 NmL/min.

10% CHa4/ 90 % Ar
BSCF-blanco 2.4 2.7
BSCF-BSCF 3.2 3.6
BSCF-CTO 3.0 3.0
BSCF-CTO/CMO| 3.6 5.1

El producto mayoritario para todas las condiciones y materiales probados fue el
dioxido de carbono. La Figura 7.23 ilustra esta tendencia. La selectividad a CO2 no
se vio influenciada por el caudal de arrastre. La mayor selectividad a este producto
se obtuvo con las membranas recubiertas con CTO y CTO/CMO, que dieron
selectividades similares. Las membranas con capa de BSCF y sin capa tuvieron
una menor selectividad hacia diéxido de carbono. La mayor selectividad a CO2
obtenida con las capas basadas en CTO, sumada a la mayor conversién que
resultd con estos materiales, concordaria con su actividad catalitica para la
reaccion de combustion de CH4 [85-87]. La Figura 7.24 y la Figura 7.25 muestran
la selectividad hacia monéxido de carbono y hacia hidrocarburos ligeros (etano y
etileno), respectivamente. Las membranas recubiertas con CTO y CTO/CMO
mostraron selectividades bajas a estos productos, por debajo del 5% para el
monéxido de carbono y por debajo del 3% para los hidrocarburos. La membrana
sin recubrimiento y la cubierta con una capa porosa de BSCF mostraron mayores
selectividades a mondéxido de carbono e hidrocarburos ligeros. Especialmente para
la membrana sin recubrimiento, se alcanzaron selectividades altas de ambas
especies. Esto implicaria una cierta actividad hacia las reacciones de oxidacion
parcial y de acoplamiento de metano, que sin embargo no resultaria en
rendimientos significativos hacia estos productos debido a la baja conversion

resultante con la membrana de BSCF sin recubrimiento.
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Figura 7.23. Comparativa de resultados de selectividad a diéxido de carbono para las
distintas membranas de BSCF recubiertas, en funcion de la temperatura y para distintos

caudales de alimentacion de 10% de metano en argon en la camara de permeado.

30 50 mL/min 30 100 mL/min 30 200 mL/min 20 300 mL/min
25 / s s 25
20 20 20 20
~15 15 15 15
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0 0 0 — | o —
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—— BSCF-blanco BSCF-BSCF—— BSCF-CTO—— BSCF-CTO/CMO

Figura 7.24. Comparativa de resultados de selectividad a monoxido de carbono para las
distintas membranas de BSCF recubiertas, en funciéon de la temperatura y para distintos

caudales de alimentacion de 10% de metano en argon en la camara de permeado.
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Figura 7.25. Comparativa de resultados de selectividad a etano y etileno para las distintas
membranas de BSCF recubiertas, en funcion de la temperatura y para distintos caudales de

alimentacion de 10% de metano en argén en la camara de permeado.

Las reacciones oxidativas de CH4 en reactores de membrana de transporte de
oxigeno son dependientes de un elevado nimero de parametros, por lo que la
predominancia de una u otra reaccion se puede optimizar en funcién de varios de
estos parametros. En lineas generales, se requiere de la utilizacion de
catalizadores apropiados para favorecer las reacciones de POM y de OCM [88].
Asi mismo, la selectividad hacia una u otra reaccion se ve influenciada por la
relacion CH4/O.. Para la reaccion de POM, el 6ptimo se encuentra sobre CH4/O2 =
2. Para la reacciéon de OCM, se requiere una mayor relacién CH4/O2, ya que la
presencia de Oz en la fase gaseosa da lugar a la oxidacién a COx del CzHe
producido en la superficie del catalizador [89], requiriéndose la equiparacion de la
velocidad de reaccién de OCM en la superficie y de la de permeacion de oxigeno,
minimizando la presencia de Oz en la fase gas. La Figura 7.26 contrasta la
conversion y selectividades a productos con la relacion CH4/O2 obtenida a 900°C
para distintos caudales de arrastre con todas las membranas probadas. Esta
relacion resulta inversamente proporcional al flujo de oxigeno permeado por cada
una de las membranas, por lo que es mayor para las membranas con menor
permeacién (CH4/O2: BSCF-blanco > BSCF-BSCF > BSCF-CTO >= BSCF-
CTO/CMO). La mayor relacion CH4/O2 observada para las membranas BSCF-
blanco y BSCF-BSCF ayuda a explicar la mayor selectividad hacia C2 y CO
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obtenidas con estas membranas respecto a las de BSCF-CTO y BSCF-CTO/CMO.
El aumento de la relacion CH4/O2 observado segin se aumenta el caudal de
arrastre conlleva una reduccion en la conversion. Este dltimo efecto va
acompafado de la ya mencionada reduccién en la conversion debida al menor

tiempo de contacto para caudales de arrastre mayores.
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Figura 7.26. Comparativa de resultados de conversion, selectividad y relacion CH4/O2 en

funcién del caudal de arrastre para las distintas membranas probadas.

En la Tabla 7.5. Rendimientos de los distintos productos obtenidos para las
distintas membranas y distintos caudales de alimentacion de 10%CHa4 en la caAmara

de permeacion. T:900°C, Caudal de 200 NmL/min de aire en la camara de
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alimentacion. En la Tabla 7.5 se recogen los rendimientos obtenidos a 900°C en
funcion del material probado y del caudal de alimentaciéon en la camara de
permeacién/reaccién. Los mayores rendimientos se obtuvieron para el menor
caudal de alimentacion, como consecuencia de la mayor conversién alcanzada
debida al mayor tiempo de residencia. Tal como se ha observado con las
selectividades a productos, el rendimiento mayoritario de las membranas
recubiertas con CTO y CTO/CMO se produce hacia CO2. La membrana con
recubrimiento de BSCF reportd un rendimiento global menor que las otras
membranas recubiertas, aunque los rendimientos a CO y C2 fueron mayores. El
mayor rendimiento a Cz lo produjo la membrana sin recubrimiento, alcanzando un
valor de 4.3%, que quedaria por debajo de lo alcanzado en otros trabajos en los
gue se emplearon reactores de membrana (un rendimiento a C2 de hasta el 39%
para una membrana capilar de Lao.sSro.4Coo0.2FeosOs-5 activada con un catalizador
de Bi15Y03Smo.203-5 [90], 0 del 17% en un reactor que combiné una membrana
capilar de BaCoxFeyZr,0s-5 (donde x+y+z=1) con un catalizador de Mn-
Na2WO4/SiO2 [24]).

Tabla 7.5. Rendimientos de los distintos productos obtenidos para las distintas membranas
y distintos caudales de alimentacion de 10%CHas en la camara de permeacion. T:900°C,
Caudal de 200 NmL/min de aire en la camara de alimentacion.

Blanco BSCF CTO CTO/CMO
NmL/min

CO|CO2| C2 | CO | CO2 | C2 | CO|CO2 | C2|CO|CO | C2
50 48 189|43(213| 518 |19 | 01 | 999 | 0.0 | 0.0 | 100.0| 0.0
100 13|35(16|104| 268 | 23| 3.4 | 475 |16 | 3.2 | 495 | 1.7
200 04|15|05| 48 | 136 | 15| 16 | 27.7 | 1.1 | 1.3 | 300 | 1.0
300 02(09|03]| 3.0 95 (12|11 | 207 | 08| 07 | 232 | 0.7

Adicionalmente, se estudi6 la influencia de la presién parcial de oxigeno en la
camara de alimentacién, con una variacién entre 0.05-0.21 atm. La Figura 7.27
muestra los resultados obtenidos, para una temperatura de 900°C, con caudales
de 200 NmL/min en la cAmara de alimentacion, donde se estudid la variacion de

presion parcial, y 200 NmL/min de 10% CHs4 / Ar en la camara de
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permeacion/reaccion. El incremento de la pO:2 dio lugar al aumento en el flujo de
oxigeno permeado, como cabia esperar al aumentarse la fuerza impulsora para la
permeacion. Los efectos sobre la conversion y los rendimientos a productos serian
menos significativos, observandose como este aumento en el flujo de oxigeno
permeado incrementaria ligeramente la conversién, y desplazaria la selectividad
sensiblemente hacia la produccién de CO sobre CO2, como consecuencia de la
mayor conversion. El poco efecto del aumento de flujo sobre la conversion da a
entender que en las condiciones de estos experimentos la limitacion en la
conversion del proceso viene dada por las reacciones superficiales del CHs y
subproductos, y no por la difusibn de oxigeno a través de la membrana ni las
reacciones superficiales de recombinacion de oxigeno, que sucederian mas rapido

gue las reacciones con el CHa.

BSCF-blanco BSCF-BSCF
100 : : . 100 : : — 6
N O
80/ % 80/ %
— la = — la=
9:_’; 601 é &\;/ 60/ E
. 40/ = . 401 =
< 12 § x N 12 §
———v v | £ e =
e 7 54.’. Lo
oL m n n -m_Jo ™ ol M M M P
0.05 010 0.15 0.20 005 010 015 0.20
pO, (atm) pO, (atm)
100 : : 6 100 6
< <
E  w 5
—_ a7 = I
N 601 ‘e X 60/ =
U). 40 - 40 —
< e X . . 2 E
20 — " "€ ol =
N
° o )
ol e——o v 4 |y ol e——v——ou * o ™
0.05 010 0.5 0.20 005 010 0.15 0.20
pO, (atm) pO, (atm)
BSCF-CTO BSCF-CTO/CMO

—=— XCH,—*—SCO

SCO,—v—SC,

30,




Capitulo 7: Reactores de membrana con membranas de transporte de oxigeno

Figura 7.27. Estudio de variacion de la presion parcial de oxigeno en la camara de permeado
para las distintas membranas de BSCF. T:900 °C, Caudal de 200 NmL/min en la camara de
alimentacion (variacion de pO2) y de 200 NmL/min de CH4/Ar en la camara de

permeacion/reaccion.

7.6.1 Estabilidad de las membranas en las condiciones de reaccion

Una de las limitaciones de las membranas de BSCF para su aplicacion en procesos
de oxicombustion se encuentra en su inestabilidad mecanica y a la pérdida de
permeacion en presencia de CO3, debida a la formacion en la superficie de éxidos
y carbonatos provenientes de la degradacion del BSCF [91-93]. La aplicacion de
recubrimientos protectores basados en cerias se ha probado como una solucion
eficaz que impide la degradacion del material de la membrana al evitar el contacto
directo entre el gas de combustién y el BSCF [52,53].

Con el fin de evaluar la durabilidad de las membranas estudiadas en las
condiciones de reaccion en presencia de CHa y el gas de combustion, que contiene
CO2 y H20, se intercalaron entre las pruebas con metano en la cdmara de
permeacién/reaccion periodos de control de la permeacion, en los que se midié la
permeacién obtenida en una corriente inerte de argén. La Figura 7.28 ilustra los
resultados de esta evaluacién. Para todos los materiales, la permeacién se
mantuvo estable en todas las etapas de control intercaladas entre las etapas de
reaccion, demostrandose la adaptacion de estas membranas en las condiciones
estudiadas. La Tabla 7.6 muestra la composicion de la corriente de salida durante
las pruebas de reaccion para cada una de las membranas. Se puede observar que,
debido al uso de una corriente diluida en argon, en ningun caso la concentracion
molar de CO:2 superé el 4%, por lo que se habria de probar la estabilidad de estos
materiales en condiciones de una menor dilucién para validar su utilizacién en

condiciones reales de proceso.
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Tabla 7.6. Composicion del gas de salida de la camara de permeacion/reaccion durante las

pruebas de reaccién con metano para las distintas membranas probadas.

BSCF-blanco |0-0.2| 1-79 | 6-81 |0-04| 0-0.7 |[0-0.1/0-0.1

BSCF-BSCF [0-0.1| 0-85 (1.8-7.8|0-18| 0.2-4 (0-0.1| 0-0
BSCF-CTO 0-0.1(04-91| 0-6.2 |0-0.2| 04-4|0-0|0-0
BSCF-CTO/CMO| 0-0 |{09-95| 0-3.3 |0-0.1/04-3.7| 0-0 | 0-0
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Figura 7.28. Evolucién del flujo de oxigeno durante las pruebas de reacciéon con metano y
para las condiciones de control de permeacion en las condiciones de control para las

distintas membranas ensayadas.



Capitulo 7: Reactores de membrana con membranas de transporte de oxigeno

7.6.2 Analisis de la microestructuratras las pruebas de reaccion

Las distintas membranas expuestas a una corriente de 10% CHs en argén fueron
examinadas mediante microscopia electrénica de barrido (SEM) para comprobar
los efectos de las condiciones de reaccion sobre su estructura, asi como para
evaluar la proteccién generada por las capas aplicadas sobre las membranas
densas de BSCF.

7.6.2.1 Membrana BSCF - blanco

Figura 7.29. Imagenes de SEM de la membrana de BSCF sin recubrimiento antes de su

utilizacién.

La Figura 7.29 muestra el estado de una membrana tubular de BSCF tras su
fabricacion. Como ya se vio anteriormente la membrana se compone de una fase
de BSCF densa bien compacta, en la que se observan algunos poros de
aproximadamente 2 pum correspondientes a la porosidad oclusiva inherente al
proceso de fabricacion del material. En contraste, la Figura 7.30 revela como la
estructura del BSCF sin recubrimiento se vio alterada durante las pruebas de
reaccion. En laimagen A), se puede observar la seccidon completa de la membrana,
gue, a pesar de mantener la densidad ha perdido compacidad estructural. En las
imagenes B) y C) se aprecia en mayor detalle la degradacion de la estructura, que
se ve agrietada y en la que se han formado granulos. En este estado, la membrana
mantendria su permeabilidad selectiva hacia el oxigeno, al mantener aun cierto de

grado de densidad, pero quedaria fragilizada y con una menor resistencia
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mecanica. Esto explicaria que la membrana mantenga su permeacion estable
durante los primeros ciclos de alimentacion de metano, aunque cabria esperar que
de mantenerse en operacién durante mas tiempo, la membrana perdiera su

densidad y permeabilidad selectiva, rompiéndose y/o dejando de realizar la

separacién del oxigeno de forma efectiva.

Figura 7.30. Imagenes de SEM de la membrana de BSCF sin recubrimiento tras las pruebas
de reaccion. A) Seccion transversal de la membrana. B) Detalle de la zona superficial. C)

Detalle del interior de la membrana.

A pesar de la degradacion de la estructura observada, el andlisis de DRX de la
membrana después de la prueba no mostré la aparicion de fases secundarias, tal

y como se muestra en la Figura 7.31.
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Figura 7.31. Espectros de DRX de la membrana BSCF-blanco antes y después de las

pruebas de reaccion.

7.6.2.2 Membrana BSCF-BSCF

La membrana BSCF-BSCF, recubierta con una capa porosa de BSCF, no se vio
afectada de la misma manera. En esta membrana, la fase densa de BSCF no sufrid
un proceso de degradacién como el visto en la membrana sin recubrimiento, sino
gue mantuvo en parte su grado de compactacién y densidad original, como se
puede observar en la Figura 7.32 A). Sin embargo, en la Figura 7.32 B) se observa
un proceso de degradacion o mezcla en la interfase entre la fase densa y la capa
porosa de BSCF. Al observarse otras zonas de la membrana, como la que se ve
en la Figura 7.32 C), se descubre el avance de la degradacion desde la capa
porosa hacia el otro lado de la membrana, y que la parte degradada tiene diferente
espesor en distintas zonas de la membrana, pues la figura B) revela una zona
degradada de entre 10-15 um, y en la figura C) esta zona superaria ya las 100 um

de espesor.
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Figura 7.32. Imagenes de SEM de la membrana BSCF-BSCF tras las pruebas de reaccion.

A) seccion transversal de la membrana. B y C) detalles de la superficie de la capa porosay

la interfase membrana-capa.

La Figura 7.33 ilustra los cambios sufridos en la estructura de la membrana tras
las pruebas, comparando las micrografias del antes y el después. En laimagen A)
se observa cOmo en la interfase entre la capa porosa exterior y la fase densa de la
membrana se ha producido una cierta unién, pues no se observa la correcta
separacién entre ambas fases que si se observa en la membrana tras su
preparacion (Figura 7.33 D). Las imagenes B) y E) comparan el estado de la zona
superficial en la membrana después y antes de su uso en reaccion,
respectivamente. Se puede observar que la capa porosa queda degradada tras la
reaccion, pues ha perdido su porosidad y consistencia inicial. La Figura 7.33 C)
muestra un detalle de la interfase entre la capa porosa/degradada y la fase densa,
en la que se podria identificar el avance de la degradacién hacia el interior de la
membrana, de manera que se identifican 3 zonas: una primera (superior en la
imagen) que ya se ha degradado, una intermedia donde sucederia la degradacion,
que avanzaria hacia el interior de la membrana como un “frente de degradacion”,
y unatercera en la que la fase densa de BSCF se mantiene sin alterar. Observando
en detalle la imagen C), se ve como en el frente de degradacion se forman
particulas de tamafios de hasta 1 um, que podrian deberse a la formacién de fases

secundarias al BSCF por la difusion selectiva de parte de los iones presentes en
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su composicion. El efecto de descomposicion cinética de las perovskitas con una
férmula genérica (A1xA’x)(B1yB'y)Os.5 se debe a la distinta velocidad de difusion en
la estructura de los cationes situados en los sitios A y B, con un gradiente
inversamente proporcional al gradiente de potencial quimico de oxigeno [40], y se
ha documentado en materiales con conductividad mixta iénica y electrénica como
(La1xSr'’x)(Co.yFe'y)Os.5 [41,42] y BSCF[36]. Este fendmeno de descomposicion
cinética del BSCF se confirmd por otros autores, que hacen énfasis en la

repercusion del fendmeno en membranas de poco espesor [39]

Figura 7.33. Imagenes de SEM de la membrana BSCF-BSCF, A,B,C) tras las pruebas de

reaccion, y D), E) antes de la prueba de reaccion.

De esta manera, observada la degradacion de las membranas de BSCF sin
recubrimiento y la recubierta con una capa porosa de BSCF, se podria concluir que
ambas sufrieron la degradacion de su estructura en las condiciones de reaccion.
Esta degradacién afectdé de manera total a la membrana sin recubrimiento, pero
en la membrana con recubrimiento poroso de BSCF se observé como la
degradacion solo se habia producido en una fraccion de la membrana,
comenzando en la capa porosa y avanzando hacia la capa densa. Asi, la capa

porosa de BSCF podria ofrecer un cierto efecto protector a la capa densa, pero
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seria solo temporal, esperandose que la degradacion continuara con el paso del
tiempo en estas condiciones.

7.6.2.3 Membrana BSCF-CTO

La Figura 7.34 muestra micrografias de la membrana BSCF-CTO tras su uso en
reaccion (A y B) y antes de la reaccion (C). En este caso, la membrana mantuvo
la integridad de su estructura tras la operacion. Se aprecia como la capa densa
mantiene su compacidad y estructura, y que la capa porosa aplicada también se
mantiene inalterada, presentando el mismo aspecto antes (B) y después (C) de las
pruebas. En la Figura 7.35 se muestra como a pesar de que la capa porosa de
CTO no tiene un espesor homogéneo, toda la estructura de la capa densa queda
protegida. En la Figura 7.35 B) se muestra con mayores aumentos la zona de la
capa porosa, donde la capa porosa se ha despegado de la densa, pero ambas
mantienen su integridad. De esta manera, a pesar de la necesidad de mejorar el
proceso de aplicacion de la capa de CTO para conferirle mayor homogeneidad a
la misma, parece claro el efecto protector que otorga a la fase densa de BSCF en

las condiciones de reaccion.

Figura 7.34. Imagenes de SEM de la membrana BSCF-CTO tras las pruebas de reaccion.

A) La estructura de la fase densa se mantiene inalterada. B) detalle de la capa porosay la

capa densa, y C) detalle de la capa porosa antes de la reaccion.



Capitulo 7: Reactores de membrana con membranas de transporte de oxigeno

Figura 7.35. Imagenes de SEM de la membrana BSCF-CTO tras las pruebas de reaccion,
detalles sobre la integridad de la membrana. A) la capa porosa se mantiene y protege la
fase densa de la membrana, que mantiene su integridad. B) la capa porosa mantiene su

porosidad, aunque hay zonas en las que se ha separado de la fase densa.

La Figura 7.36 muestra el espectro de DRX de la membrana BSCF-CTO antes y
después de la reaccion, donde no se observé la formacién de ninguna fase

secundaria.

165




Desarrollo de sistemas cataliticos e intensificacion de procesos para la produccién de
hidrégeno comprimido y productos de interés

—— BSCF-CTO-fresco

v
—— BSCF-CTO-tras reaccion
v Portamuestras
- v
3
=
£ j "
| BSCF
| | CTO
| | | | | | | | | [ |
T T T T T T T T T T
20 30 40 50 60 70

26 (°)

Figura 7.36. Espectros de DRX de la membrana BSCF-CTO antes y después de la prueba

de reaccion.

7.6.2.4 Membrana BSCF-CTO/CMO

El andlisis de la microestructura de la membrana de BSCF-CTO/CMO por
microscopia electrénica revel6 el efecto protector de la capa porosa de CTO/CMO
sobre la fase densa de BSCF en las condiciones de reaccién, de manera similar a
la observada con la capa de CTO. La Figura 7.37 recoge las micrografias obtenidas
para esta membrana tras las pruebas de reaccion (imagenes A, B, y C) y las
contrasta con las del mismo material antes de su utilizacion (imagenes D, E y F).
En la imagen A) se observa el conjunto de la seccion de la membrana, que
mantuvo su integridad para ambas capas densa y porosa. Observando con mayor
aumento la capa porosa (en las imagenes B y C), se ve como se mantiene la
porosidad y uniformidad de la misma, que presenta una estructura similar a la
observada para la capa antes de la reaccién (imagen E). De esta manera, la capa
aplicada de CTO/CMO también otorgaria un efecto protector sobre la capa densa

de la membrana de BSCF.
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Figura 7.37. Imagenes de SEM de la membrana BSCF-CTO/CMO: A), B), C) tras las

pruebas de reaccion. D), E), F) antes de las pruebas de reaccion.

La Figura 7.38 muestra el espectro de DRX de la membrana BSCF-CTO-CMO
antes y después de la reaccién, donde no se observo la formacion de ninguna fase

secundaria.
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Figura 7.38. Espectros de DRX de la membrana BSCF-CTO-CMO antes y después de la

prueba de reaccion.

Tras examinarse el grado de afectacién de la microestructura en las condiciones
de reaccion para las distintas membranas, queda claro que las membranas de
BSCF sin capa y la membrana BSCF-BSCF sufrieron una degradacion en su
estructura, mientras que las membranas de BSCF-CTO y BSCF-CTO/CMO
guedarian protegidas de esta degradacién, indicando el caracter protector de las
capas porosas de CTO y CTO/CMO, que evitarian el contacto directo del CO:2
producido. La proteccién de las membranas de BSCF mediante la aplicacion de
capas porosas de CTO o CTO/CMO supondria asi una mejora a la hora de aplicar
estos materiales en ambientes reductores, permitiendo la utilizacién de
membranas de BSCF con alta permeacién de oxigeno en reactores de membrana

y aplicaciones energéticas como el proceso de oxicombustion.



Capitulo 7: Reactores de membrana con membranas de transporte de oxigeno

7.7 Resumen

Las membranas capilares de BSCF se aplicaron en el reactor de reformado
autotérmico (ATR) para evaluar su posible uso para la alimentacion de oxigeno en
esta unidad. La permeacion obtenida usando una membrana capilar de BSCF se
encuentra en el rango bajo de las reportadas para el material, denotando que el
sistema de reaccién no estaria totalmente optimizado, especialmente por tener el
reactor una seccién muy superior a la de la membrana capilar, que haria que gran

parte del flujo de arrastre no contactara con la membrana.

La permeacion de las membranas capilares de BSCF en la unidad de ATR se midio
en atmosfera inerte, en presencia de vapor de agua y en presencia de una mezcla
de etanol y agua. La permeacion de la membrana en presencia de vapor disminuyo
considerablemente, regenerandose solo parcialmente al retirar el vapor. La
presencia de vapor generaria asi una degradacién permanente de la membrana al

formarse depdsitos de carbonatos sobre la superficie de la membrana.

La utilizacion de una corriente con etanol y agua supuso la rapida rotura de la
membrana, sin aportar resultados concluyentes sobre la aplicacion de la

membrana para el aporte de oxigeno en reacciones de reformado autotérmico.

La metodologia de recubrimiento del BSCF mediante dip-coating produjo una capa
porosa homogénea de BSCF, mientras que el recubrimiento con las capas de CTO
y CTO/CMO no produjo una capa homogénea, sino que presentaban distintos
espesores y grados de recubrimiento. Esto indicaria la necesidad de perfeccionar
el procedimiento de dip-coating en funcién del material a aplicar, y de conocer en
mayor detalle las interacciones entre los distintos materiales de la fase densa y la

capa porosa.

La permeacion de oxigeno de las membranas con recubrimiento poroso fue mayor
gue las de la membrana sin recubrimiento, debido a los efectos de aumento de
area superficial. Las capas porosas dieron mejor permeacion siguiendo el orden
CTO/CMO > BSCF > CTO, resaltando el potencial del compuesto CTO/CMO en
membranas para separacién de oxigeno. La mejora sobre el flujo de permeacion

fue méas notable en el rango de temperaturas de 700-800°C para las membranas
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activadas con capas de CTO/CMO y BSCF, indicando el potencial de la aplicacién
de estas capas para utilizarse en aplicaciones a temperaturas por debajo de los
800°C. Entre los materiales aplicados en las capas, resalta el potencial del
compuesto CTO/CMO como material para membranas de transporte de oxigeno

con conductividad mixta i6nica-electrénica.

La activacion de las membranas con una capa porosa resulta en un efecto
catalitico, incrementando la conversion debido al aumento el area de contacto
entre la membranay el reactivo en la camara de permeacion, y por el propio efecto
catalitico que los distintos materiales aplicados aportan. La utilizaciéon de estas
membranas en presencia de metano dio lugar principalmente a reacciones de
combustién, con poca importancia de las reacciones de oxidacién parcial y de
acoplamiento oxidativo de metano. Especialmente activas hacia las reacciones de
combustion resultaron las membranas con recubrimiento de CTO y CTO/CMO,
mientras que las membranas de BSCF con o sin recubrimiento producirian una

mezcla con COz, CO e hidrocarburos ligeros.

Entre los distintos parametros estudiados, se observé un importante aumento de
la conversién a la temperatura mas alta, 900°C, donde también se redujo
sensiblemente la selectividad hacia CO2 y se observo mayor selectividad hacia CO

y Cz en las condiciones en las que no se alcanzé la conversion total de CHa.

Entre las membranas probadas en presencia de CHa, las mas efectivas fueron las
de BSCF-CTO y BSCF-CTO/CMO, para las que su elevada permeacion, actividad
y selectividad hacia la combustion de metano, y su estabilidad en presencia de
CO: sefialarian su potencial para su aplicacion en procesos de oxicombustion y
otras reacciones en reactores de membrana con materiales MIEC. La utilizacion
de estos materiales en capas protectoras permitiria la aplicacién de membranas
de BSCF en ambientes con COg, resultando en una importante mejora de la

aplicabilidad de este tipo de materiales.

Las membranas de BSCF sin recubrimiento y BSCF-BSCF presentaron menor
actividad y selectividad hacia la combustion de CHas, produciendo adicionalmente

C2 y CO. Aungue su aplicacion directa en procesos de OCM y POM no seria
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eficiente, su combinacion con los catalizadores apropiados podria hacerlas

atractivas para este tipo de reacciones.

La observacién mediante SEM de las membranas empleadas en presencia de CHa
mostré la degradacién en la microestructura del BSCF, debida a la formacién de
carbonatos y al efecto de descomposicion cinética. La aplicacion de CTO y
CTO/CMO como capas porosas protegié a la fase densa de BSCF de dicha

degradacion, al evitar el contacto directo del CO2 producido con la fase de BSCF.
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8. Diseflo de reactores para la produccion de

hidrogeno en procesos a alta presion

8.1 Introduccion

El desarrollo de procesos de produccion de hidrégeno que operan en condiciones
de alta presioén es de interés para la implementacion de la utilizacion de hidrogeno
como alternativa energética. La operacion a alta presion confiere a estos procesos
caracteristicas que los hacen atractivos y eficientes. La mayoria de los procesos
de produccion de hidrogeno se basan en reacciones quimicas que generan una
corriente que contiene una mezcla de gases, principalmente Hz, COx y CHa. Si esta
corriente se encuentra a presion, la purificacion del Hz resulta mas sencilla, al
poderse emplear membranas selectivas, en las que la diferencia de presién resulta
la fuerza impulsora para la separacion [1,2]. Asimismo, se reducen o eliminan los

costes asociados a la compresion del Hz para su almacenamiento.

Las condiciones de alta presion también tienen efectos sobre la termodinamica y
los fendbmenos de transporte en sistemas quimicos involucrados en estos
procesos. La variacion las propiedades de los fluidos con el aumento de la presion
puede aprovecharse para llevar a cabo procesos que no pueden realizarse en
condiciones de menor presion. Para el agua, como ejemplo, en condiciones
ambientales tiene un comportamiento como disolvente polar, en el que la
solubilidad de compuestos apolares o gases como hidrégeno o nitrégeno es baja.
Sin embargo, en condiciones cercanas al punto critico, el agua puede actuar como
un disolvente apolar, capaz de solubilizar moléculas organicas y gases. Otras
propiedades que se ven alteradas en condiciones cercanas al punto critico son el
producto idnico, que aumenta respecto a las condiciones ambientales, la densidad,

o la constante dieléctrica [3].

La utilizacion de agua en condiciones cercanas al punto critico resulta de alto
interés en las reacciones de gasificacion de biomasa en agua supercritica
(supercritical water gasification, SCWG), en las que se puede producir hidrégeno
con una alta eficiencia a partir de biomasa [4—8]. En estos procesos, el agua actia

como reactivo en la rotura de macromoléculas mediante hidrdlisis, y produciendo
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hidrogeno mediante las reacciones de reformado con vapor y WGS. A su vez, la
alta solubilidad de los intermedios de reaccién e hidrégeno minimiza la formacion

de residuos sélidos en este proceso.

Otro de los aspectos de interés de los procesos a presion es su aplicacion en los
sistemas de reactores de membrana. En ellos, la operacion a alta presién puede
aumentar la fuerza impulsora de la separacién selectiva de un producto, por
ejemplo Hz, y con ello actuar desplazando el equilibrio hacia la produccion de méas
hidrogeno, superando las limitaciones termodinamicas de la conversién en estos
procesos. Estos fenémenos se pueden aplicar para maximizar la produccion de Hz

en reacciones de reformado con vapor [9,10].

8.2 Objetivos y finalidad de los dispositivos
El principal objetivo de este capitulo es el disefio, desarrollo y la construccion de
sistemas de reaccion de produccién de hidrégeno para su operacion en

condiciones de alta presion.

Tal como se ha comentado, la utilizacion de estos dispositivos se enmarca en las
tecnologias para produccion de hidrégeno a alta presion, en las que la operaciéon
en estas condiciones permite la obtencion de hidrogeno de alta pureza y elimina la
necesidad de su presurizacion posterior para su almacenamiento. Los fenémenos
gue ocurren a alta presiéon se aprovecharian para mejorar la eficiencia de estos
procesos por varios medios, principalmente: (i) la utilizacion de agua supercritica
en procesos termoquimicos y cataliticos, que permite la gasificacion de corrientes
de biomasa con alto contenido en humedad, con alta eficiencia en la gasificacion
y produciendo un gas rico en Hz [11,12] y (ii) el empleo de membranas ceramicas
de separacion de gases, para las que la operacion a alta presion puede favorecer
el transporte selectivo de gases (Hz u Oz) a través de la membrana al aumentarse
la fuerza impulsora para el transporte, relacionada con la diferencia de presion
parcial de estos compuestos entre ambas camaras de la membrana [13].
Los disefios llevados a cabo en este capitulo permitirian la investigacion
experimental de distintos tipos de procesos a alta presion para la produccién de

hidrégeno y otras tecnologias asociadas al campo de la quimica sostenible:
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e Procesos de SCWG de biomasa y corrientes residuales acuosas, como
residuos urbanos o de industrias biotecnoldgicas [4-8].

e Procesos de tratamiento de corrientes residuales industriales y urbanas
con contenido en materia organica o compuestos toxicos o de dificil
descomposicion mediante su oxidacion o gasificacion en agua
supercritica [14-19]

e Procesos de tratamiento y reciclaje de polimeros mediante agua
supercritica [20-22].

e Procesos de produccion de hidrogeno mediante reacciones de reformado
(seco o con vapor) de hidrocarburos en reactores de membrana. [9,10]

e Procesos de produccién de hidrégeno mediante electrélisis basada en

celdas electroquimicas de 6xidos sélidos [23-25].

8.3 Unidad de reaccién de alta presion de agua
supercritica

8.3.1 Condiciones de disefio

El sistema de reaccién de agua supercritica consiste en un reactor que opera con
agua en condiciones supercriticas o subcriticas, esto es, a presion y temperatura
por encima del punto critico del agua (Tc: 647.1 K, Pc:22.1 MPa), o ligeramente por

debajo para las condiciones subcriticas.

El sistema de reaccion se disefid para soportar presiones de operacion de hasta
300 bar. El disefio del reactor permitiria soportar temperaturas de hasta 700°C en

estas condiciones.

La Figura 8.1 muestra el diagrama de proceso e instrumentacion del sistema de

reaccion de agua supercritica. Este sistema cuenta con distintas zonas:

e Lineas de alimentacion de alta presién

e Sistema de alivio de la zona de alta presion

e Reactor

e Region de alta presion aguas abajo del reactor

¢ Region de baja presion: analisis de gases en linea y recogida de liquidos
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8.3.2

8.3.3

presion
Sistema de alimentacion y pretratamiento

Gases a presion: Se dispone de una linea de presién de gases por la que
se alimentan nitrégeno (300 bar) u oxigeno (200 bar)

Depositos de liquidos (D-01 y D-02): dos depésitos de 1 L diferenciados
para la alimentacion de liquidos: agua, agua oxigenada y mezclas de
biomasa / organicas. Los depositos estan presurizados a 60 bar (He o Ar)
Caudalimetros y bombas: la alimentacion de gases a presién se realiza
mediante el caudalimetro (FIC-03, Bronkhorst), con un caudal maximo de
200 NmL/min de oxigeno. Los liquidos a presién se alimentan mediante
dos bombas de HPLC (P-01 y P-02, Gilson) con un rango de caudales
entre 0.01 — 10 mL/min.

Sistemas de calefaccion: la alimentacion se precalienta antes de llegar al

reactor, controlandose mediante el lazo TIC-01.
Sistema de reactor

El reactor se encuentra inmerso en un horno de bafio fluidizado de arena
(TIC-02, Techne FB-08) que dispone de una zona isoterma de 16.5 cm de
diametro x 38.5 cm de altura, en la que se puede operar en un rango de
temperaturas entre 50 — 700 °C.

El reactor se fabric6é con un tubo de acero SS316 de 9.5 mm de didmetro
externo, con un espesor de pared de 1.7 mm), con una longitud total de
1m, doblado en forma de U.

La regulacién de la presion se hace mediante una vélvula reguladora de
contrapresion (BPR-01, Swagelok), que permite regular la presién aguas
arriba de la valvula.

Aguas abajo del reactor, la temperatura se controla en cuatro zonas
diferenciadas (TIC-03, 04, 05, 06), evitando que la temperatura en la BPR
sea demasiado elevada y que condensen liquidos antes de alcanzar los

depositos de liquidos refrigerados.
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8.3.4

Sistema analitico y recogida de muestras

Los caudalimetros FIC-04 y FIC-05 suministran gases en la zona de baja
presion, que se afladen como make-up y como patron interno para permitir
la cuantificacion en el andlisis cromatografico de los productos.

La realizacion de experimentos en los que el agua se usa como disolvente
y medio de reaccion haria deseable la posibilidad de analizar en linea la
totalidad de la corriente antes de condensar los liquidos. De esta manera,
el resto de los productos liquidos en condiciones ambientales también
serian analizados, mientras que si se condensaran los liquidos antes del
andlisis cromatografico, se requeriria del analisis adicional de los liquidos
mediante otros sistemas.

El equipo en linea de cromatografia de gases (GC, Shimadzu Nexis GC-
2030) se coloca en linea tras romper la presién. El cromatografo se disefio
para el analisis de muestras con un alto contenido de agua. La Figura 8.2
(més adelante) muestra el esquema de este equipo, que cuenta con dos
canales de andlisis:

En el canal A, un detector del tipo BID (Barrier Discharge lonization
Detector), analiza los gases permanentes (Hz, Oz, N2, CH4, CO, CO2) e
hidrocarburos hasta C2 mediante una columna capilar de tipo Carboxen-
1010. El sistema incluye una precolumna (PC-1) de tipo Poraplot N, que
retiene la humedad para evitar su interferencia en la medida de los gases
permanentes. La precolumna se regenera mediante un backflush que
elimina la humedad.

En el canal B se analizan hidrocarburos C3-Ces y compuestos oxigenados
mediante un detector FID (Flame lonization Detector). Se utiliza una
columna tipo 624, que es compatible con la humedad. El vapor de agua
no es medible por el detector de llama, por lo que no interfiere con el
andlisis del resto de compuestos.

Los productos liquidos de reaccion se recogen en dos depdsitos
refrigerados (D-03, D-04) con capacidad de 1 L. Estos depdsitos actian

como separadores gas-liquido, recogiendo el liquido, que se ha de purgar



Capitulo 8: Disefio de reactores para la produccion de hidrégeno en procesos a alta

8.3.5

presion

periddicamente y se puede analizar por diversas técnicas. El gas separado

es reconducido hacia la linea de venteo de gases.
Sistema de control y elementos de seguridad

Todos los elementos del sistema de reaccion estan controlados por una
unidad electronica PLC (controlador l6gico programable) (Opto 22), que se
comunica a su vez con un operador compatible PC. En el PLC se
programan los algoritmos de control PID de la temperatura. Los lazos de
control de los caudalimetros y las bombas de HPLC se encuentran en los
propios equipos, siendo Unicamente necesario fijar un voltaje consigna a
través del PLC para regular los caudales. A su vez, los caudalimetros
proporcionan una sefial con la medida del flujo que ellos controlan

La zona de alta presién se protege con hasta 3 elementos de seguridad
que permiten aliviar la presién del sistema en caso de una situacion critica
y/o de se que excedan los valores limite de presién en el sistema. Se
utilizan dos elementos pasivos, cuya actuacién sucede en caso de
excederse un valor limite de presion: un disco de ruptura (RD-01), y una
valvula mecénica de muelle (PSV-02), que es tarada a un valor
determinado de presion, abriéndose la valvula si se excede el valor.
Adicionalmente, se dispone de una valvula de alivio neumatica (PSV-01),
gue es accionada desde el sistema de control.

La zona de baja presion esta protegida mediante una valvula de alivio
mecanica (PSV-03)
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presion

8.4 Unidad de reactor de membrana de alta presion

La tecnologia de los reactores de membrana integra las unidades de reaccion
guimica con membranas selectivas de separacion de gases, permitiendo mejorar
la eficiencia de los procesos al reducir las unidades necesarias, alimentar reactivos
de manera selectiva, y/o retirar productos de reaccién, superando las limitaciones

impuestas por el equilibrio termodinamico.

La operacion a presiéon de este tipo de reactores puede mejorar los resultados
obtenidos de distintas formas. En las membranas de separacion de gases, la
fuerza impulsora para la separacion es proporcional a diferencia de presién parcial
entre ambos lados de la membrana. En el caso de la tecnologia de reactores PMR
(protonic membrane reformer), su operacion a presiéon produce una corriente de H:
de alta pureza presurizado mediante el reformado de metano con una conversion

total y alto rendimiento hacia Hz [10].

Esta tecnologia ha sido demostrada con éxito a presiones de hasta 50 bar en
trabajos realizados en el ITQ [10]. En este apartado, se disefid y construyé un
reactor habilitado para su uso como PMR con capacidad de operacion a presiones
mayores, de hasta 300 bar, lo cual supondria un salto cualitativo en la produccién

de H2 a presion mediante esta tecnologia.

Se decidiod pues, partiendo de la base del sistema de reaccién de agua supercritica,
realizar un disefio de sistema de reaccidn de alta presién para su aplicaciéon en el
campo de las membranas ceramicas. De este modo, se plantearon las
modificaciones pertinentes para adaptar el sistema al uso de membranas. La
principal modificacién en el disefio consistio en la adicion de una segunda linea de
alta presion, pues ambas camaras del reactor de membrana habrian de
encontrarse a la misma presion para asi evitar que la membrana ceramica se
encuentre sometida a una presion diferencial entre ambas camaras, lo que

comprometeria su integridad estructural.

La Figura 8.3 muestra una fotografia de la instalacién, incluyendo el montaje del
reactor de membrana de alta presion, y la Figura 8.4 (mas adelante) muestra el

diagrama de instrumentacion y proceso del sistema de reactor de membrana de
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alta presion. El disefio se afiadié sobre el sistema de reaccién de agua supercritica

descrito anteriormente, dotando asi de una mayor versatilidad al sistema al poder

llevar a cabo una gran variedad de reacciones en una misma instalacién. A

continuacion se exponen las modificaciones afiadidas:

8.4.1

Sistema de alimentacion de alta presion

Se dispone de dos lineas de alimentacion de alta presion, cada una de
ellas equipada con un depésito de liquidos con capacidad de 1 L (D-01, D-
02).

Bombas de HPLC para la alimentacidén de liquidos a presién con caudales
entre 0.01 — 10 mL/min (P-01, P-02, Gilson).

Cada linea dispone de dos caudalimetros de gases de alta presién, con
capacidad de alimentar hasta 500 NmL/min de Hz a 200 bar (FIC-02, FIC-
05, Bronkhorst) y 500 NmL/min de N2 a 300 bar (FIC-03, FIC-06,
Bronkhorst)

Se duplican los elementos sensores de presion y los sistemas de
seguridad: discos de rotura (RD-01, RD-02), valvulas de alivio mecéanicas
(PSV-02, PSV-04) y neumaticas (PSV-01, PSV-03).
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presion

Figura 8.3. Sistema de reaccién de alta presion, con montaje del reactor de membrana de

alta presion.
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8.4.2 Reactor de membrana de alta presion
Para poder llevar a cabo las reacciones planteadas en condiciones de alta
temperatura y presién, fue necesario plantear un disefio especifico, con una

seleccion de materiales y componentes adecuada para la operacién en las

condiciones indicadas:

e Temperaturas en el rango 700 — 750°C, con picos de 800°C.

Presiones hasta 300 bar

Fluidos:

0 Gas de sintesis e hidrocarburos ligeros (Hz2, CO, COz2, CH4, Cz, Cs)

o0 Aire/ Oz enriquecido / Oz puro

o Agua en condiciones subcriticas o supercriticas. Esta corriente
acuosa podria contener una cantidad relativamente baja (<10%p.)
de biomasa

e Operacién en continuo durante periodos prolongados de > 200 h.

Concepto del disefio:

La Figura 8.5 muestra el disefio del reactor de membrana de alta presion, que
consta principalmente de un cuerpo cilindrico de una superaleacion INCONEL 625
gue sirve de camara de reaccidn, distribuyendo gases a una presion de hasta 300
bar y alojando una membrana tubular conectada eléctricamente tanto por su
interior como por su exterior, mediante unos contactos de Cu. Se selecciono
INCONEL 625 como material para el cuerpo del reactor debido a sus propiedades
de resistencia quimica y mecanica en condiciones de altas temperaturas y
presiones. El cuerpo del reactor va soldado a dos uniones VCA de acero SS 316.
A su vez, estas uniones VCA quedan unidas mediante un tramo de tubo de %" a
dos uniones, una de tipo T y una de tipo cruz. Estas uniones, al estar alejadas de
la camara de reaccion se veran expuestas a temperaturas inferiores a los 400 °C,
de este modo no se tienen las mismas exigencias que con el cuerpo de reactor y
se pudo seleccionar el SS 316 como material de trabajo. Respecto, a la union de

tipo cruz, esta se utiliza como entrada de la camara externa de reaccion, quedando
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conectada a ella la entrada de alimentacion de esta cdmara, el conctacto eléctrico,
y la toma de termopar para el registro de la temperatura. La unién tipo T sirve para
la salida de los productos de la camara externa, y también es la que sirve para el
cierre del riser, que delimita la camara interna del reactor. Para evitar cualquier
derivacion eléctrica hacia el cuerpo del reactor, se dispone de un cilindro de cuarzo
en el interior del mismo sobre la zona del bobinado de Cu en la membrana (Figura
8.6).

i Conticto

Cuerpo del reactor

o Soldadura (VCA)

L]

Entrada

', Salida

Salida

Figura 8.5. Vista isométrica del montaje de reactor de membrana de alta presion.

La Figura 8.6 muestra el detalle de la seccion interior del reactor. En la imagen se
puede observar como la membrana tubular se conecta a un cilindro de acero
(Riser) que sirve tanto de medio de conexion a las conducciones de distribucion
de gas, como de sujecion de las mismas. Para la alimentacién de gas en la camara
interior de la membrana, se utiliza un tubo multibore (tubo de alimina densa con
2/4 orificios) que también se usa para la conexion eléctrica interna (con dos cables
de Cu). La alimentacién de gas se realiza mediante un tubo de 1/16” pasante a
través del multibore, que desemboca en la zona final de la membrana. Desde ahi,
el flujo de gas en el interior de la membrana circula hacia la salida por los espacios

vacios en el interior del multibore y del riser (ver Figura 8.7). Para este tubo se
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presion

selecciond la alimina debido a las necesidades de aislamiento eléctrico entre las
distintas conexiones de Cu y del tubo de alimentacién, asi como para evitar el
contacto eléctrico con el cuerpo del reactor a través del raiser metdlico, lo que

supondria un riesgo eléctrico por derivacion.

Entrada Termopar

lf l’ Tubo alimina Membrana Tubo de cuarzo '
Salida Salida ceramica (ais|am|’ent0) Entrada

Figura 8.6. Vista de seccion del montaje de reactor de membrana de alta presion.

La distribucion de gases por las dos camaras de reaccion se hace segun las
indicaciones de flujo de la Figura 8.7. Para compartimentar ambas camaras y evitar
el mezclado de corrientes, se sellan los distintos elementos mediante fittings de

férulas metalicas de SS 316.

Figura 8.7. Indicacion de flujos en las distintas camaras del reactor de membrana de alta

presion (simplificado).

La conexion eléctrica del interior y el exterior de la membrana permite la utilizacién

de membranas de materiales con conductividad protdnica pura, que requieren de



Desarrollo de sistemas cataliticos e intensificacion de procesos para la produccién de

hidrégeno comprimido y productos de interés

la aplicacion de una diferencia de potencial para realizar la separacion selectiva de
hidrégeno. Para la conexién eléctrica, se hacen pasar cables de cobre de contacto
mediante dos elementos de tipo feed-through que permiten el correcto sellado de
los cables pasantes, garantizando la estanqueidad, y el aislamiento eléctrico,
evitando el contacto directo entre el cable y el cuerpo metdlico de la pieza. Estas
piezas garantizan el sellado a presion, pero tienen una temperatura maxima de
operacion de aproximadamente 220°C, al utilizar un material elastémero como
elemento de sellado. Por ello, las zonas de conexion de gases, termopares y
cables se habran de mantener siempre con temperaturas controladas por debajo

de este valor.
8.4.3 Sistemas de andlisis quimico y electroquimico

La unidad de reactor de membrana de alta presion se equipé con varios
dispositivos que permitirian el analisis cualitativo y cuantitativo de los gases

producidos, asi como la realizacion de medidas electroquimicas sobre el sistema:

e El andlisis de los gases se realizaria mediante un cromatégrafo de gases,
descrito en detalle en la seccion 8.3.4.

e Fuente de alimentacidn con capacidad de proveer corrientes de 40 A / 40
V (640 W)

e Un potenciostato / galvanostato (Autolab PGSTAT204) para la
caracterizacion electroquimica de los materiales, equipado con un médulo

gue permite la realizacion de medidas de impedancia.

8.5 Puesta a punto de la unidad RMAP

8.5.1 Ensayos preliminares

Para la prueba de la funcionalidad del equipo, se procedié al montaje del equipo
utilizandose un tubo de alimina densa sellado en uno de sus extremos, que
actuaria simulando una membrana, pudiendo comprobar el correcto sellado entre
las dos camaras internas. La Figura 8.8 muestra el montaje del reactor de

membrana de alta presion instalado en el sistema.
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HOT SURFACES
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Figura 8.8. Detalle del montaje del reactor de membrana de alta presion dentro del sistema

de reaccion de alta presion.

Tras el disefio, construccion y ensamblaje del sistema de reactor de membrana de
alta presion, se comenzé con la verificacion del funcionamiento del sistema y la
puesta a punto de los dispositivos que lo componen. Estas pruebas se hicieron con
el montaje del reactor de membrana utilizando la membrana de alimina densa,
que serviria para separar las dos camaras de reaccién y asi simular las condiciones

de operacion del reactor.

Para la puesta a punto tras el ensamblaje del sistema, se hicieron pruebas para

comprobar el buen funcionamiento de los distintos componentes, incluyendo:

e Calibrado de caudalimetros — controladores de gases: los caudalimetros
de alimentacion de gases a presion (FIC-02, FIC-03, FIC-05 y FIC-06) se
calibraron con los gases a utilizar, N2 e Hz. El calibrado comprende la
realizacion de un ajuste entre la sefial de voltaje que se le manda al
caudalimetro y el caudal de gas.

e Calibrado de las bombas de alimentacion de liquido. Las bombas de
alimentacion FIC-01 y FIC-04 se calibraron mediante un ajuste que permite
relacionar el caudal fijado como valor de consigna y el caudal real
bombeado.

e Calibracion de los sensores electrénicos de presion PI-01 y PI-02

e Comprobacién del funcionamiento de valvulas antirretorno
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T (°C)

Comprobacion de la correcta actuacion de las valvulas neumaticas de
alivio PSV-01 y PSV-03

Tarado de la presion de actuacién de las valvulas mecanicas de alivio
PSV-02 y PSV-04

Comprobacion de funcionamiento de los sistemas de precalentamiento y
traceado de tuberias. Los elementos calefactores TIC-01, 03, 04, 05, 06
se probaron a una temperatura de 180°C.

Comprobacién de funcionamiento del horno del reactor (TIC-02): se prob6
el correcto control de la temperatura del horno, fijando un calentamiento
desde 25 hasta 750°C, con una rampa de 2°C/min, manteniéndose
después una temperatura constante de 750°C. La Figura 8.9 muestra la

estabilidad y correcto ajuste de la temperatura.

800
700-
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500 -
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300-
200 - —lectura T

100 1 —— consigna
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0O 200 400 600 800 1000 1200 1400 1600
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Figura 8.9. Prueba de control y estabilidad de temperatura del horno del reactor en el

sistema del reactor de membrana de alta presion.

Estanqueidad y regulacion de la presion: para comprobar el correcto
funcionamiento de las valvulas reguladoras de presion BPR-01 y 02, el
reactor se presurizé utilizando N2. En primer lugar, se aumento la presion
hasta 40 bar g, tras lo que se mantuvo constante y se comprobo la
ausencia de fugas en el reactor. El mismo procedimiento se repitio tras

aumentar la presién hasta 140 bar g. La Figura 8.10 muestra los registros
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presion

de la presion en ambas camaras durante esta prueba, donde se comprobo
la estanqueidad de la instalacién, y se controlé la presion en ambas
camaras, siendo la presion diferencial siempre inferior a 1 bar.

e Alimentacién y presurizaciéon de hidrégeno y agua: en el sistema de
reaccion de membrana de alta presion, se requiere de la utilizacién de una
corriente de hidrogeno y agua. Para evaluar la correcta presurizacion del
sistema con estos componentes, asi como la capacidad de vaporizar y
condensar la corriente mediante los sistemas auxiliares, se alimentaron
mezclas de 90% H2 / 10% H20, con caudales de 100 y 120 NmL/min a las
camaras interna y externa, respectivamente. Tras la prueba a 150 bar g,
la presién se redujo escalonadamente a 140, 120, 100, 80 y 60 bar g,
demostrandose la capacidad de regulacion de la presion de manera rapida
y estable. La Figura 8.11 muestra el resultado de esta prueba, en la que
se alcanzo una presion de hasta 150 bar g. Las fluctuaciones observadas
en la presién se debieron a la condensacion de agua en la zona de alta
presion cercana a las BPR, donde no se podria operar por encima de la
temperatura de saturaciébn del agua a estas condiciones (342 °C
aproximadamente, DDBST [26]), estando limitada la temperatura de

operacion en esta zona a 200°C.

160 -
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0 ] . | . | . | — clamalra exlterng |
0 500 1000 1500 2000 2500 3000
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Figura 8.10. Prueba de regulacion de la presion en Nz y pruebas de estanqueidad del reactor
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Figura 8.11. Prueba de presurizacion utilizando una alimentacion de 90% Hz / 10% H20.

Figura 8.12. Manometros de las camaras interna y externa del reactor de membrana de
alta presion durante las pruebas a 150 bar g.
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8.6 Resumen

En este capitulo se disefid y construyé un sistema de reaccién para la realizacion
de procesos a alta presion, consiguiéndose un sistema con una alta versatilidad
de aplicaciones. El sistema se puede utilizar para la investigacion de procesos a

alta presion para la produccion de hidrégeno.

De este modo, el sistema se puede utilizar para realizar estudios en campos de
aplicaciébn muy distintos: un reactor de lecho fijo, para el que se propone su
aplicacién en reacciones de gasificacion en medio de agua supercritica, y un
reactor para la utilizacion de membranas ceramicas de separacion de gases a alta
presion. El disefio de materiales y piezas estaria capacitado para su operacion a

presiones de hasta 300 bar g, permitiendo la operacion del reactor hasta 750°C.

El sistema contaria con todos los sistemas auxiliares para la alimentacion de gases
y liquidos a presidn, sistemas de seguridad para el alivio de la presion, y sistemas
de anadlisis para el andlisis cualitativo y cuantitativo de los gases producidos, asi

como la realizaciéon de medidas en procesos electroquimicos.

El sistema se probd con éxito para el sistema de reactor de membrana de alta
presion, verificando su puesta a punto alcanzando una presion de hasta 150 bar g
en ambas camaras del reactor a temperaturas de hasta 750 °C y en atmoésferas
representativas de la operacion durante los procesos de reformado. De este modo,
se disefid y se construyd un sistema totalmente preparado para la caracterizacién
de membranas ceramicas y su aplicacion en reacciones de produccion de

hidrégeno a alta presion.

199




Desarrollo de sistemas cataliticos e intensificacion de procesos para la produccién de

hidrégeno comprimido y productos de interés

8.7
(1]

(2]

(3]

[4]

[5]

[6]

[7]

(8]

[9]

[10]

[11]

[12]

[13]

(14]

Referencias

V. Subramani, C. Song, Advances in catalysis and processes for hydrogen
production from ethanol reforming, in: Catalysis, Royal Society of Chemistry,
Cambridge, 2008: pp. 65-106. https://doi.org/10.1039/b602364a.

S. Cavallaro, S. Freni, Ethanol steam reforming in a molten carbonate fuel cell. A
preliminary kinetic investigation, Int. J. Hydrogen Energy. 21 (1996) 465-469.
https://doi.org/10.1016/0360-3199(95)00107-7.

A. Kruse, N. Dahmen, Water - A magic solvent for biomass conversion, J. Supercrit.
Fluids. 96 (2015) 36—45. https://doi.org/10.1016/j.supflu.2014.09.038.

J.A. Onwudili, A.R. Lea-Langton, A.B. Ross, P.T. Williams, Catalytic hydrothermal
gasification of algae for hydrogen production: Composition of reaction products and
potential for nutrient recycling, Bioresour. Technol. 127 (2013) 72-80.
https://doi.org/10.1016/j.biortech.2012.10.020.

S. Nanda, J. Isen, A.K. Dalai, J.A. Kozinski, Gasification of fruit wastes and agro-
food residues in supercritical water, Energy Convers. Manag. 110 (2016) 296—306.
https://doi.org/10.1016/j.enconman.2015.11.060.

C.Wang, L. Li, Y. Chen, Z. Ge, H. Jin, Supercritical water gasification of wheat straw:
Composition of reaction products and kinetic study, Energy. 227 (2021) 120449.
https://doi.org/10.1016/j.energy.2021.120449.

S. Guo, L. Guo, C. Cao, J.Yin, Y. Lu, X. Zhang, Hydrogen production from glycerol
by supercritical water gasification in a continuous flow tubular reactor, Int. J.
Hydrogen Energy. 37 (2012) 5559-5568.
https://doi.org/10.1016/j.ijhydene.2011.12.135.

S.N. Reddy, S. Nanda, A.K. Dalai, J.A. Kozinski, Supercritical water gasification of
biomass for hydrogen production, Int. J. Hydrogen Energy. 39 (2014) 6912-6926.
https://doi.org/10.1016/j.ijhydene.2014.02.125.

A.S. Augustine, Y.H. Ma, N.K. Kazantzis, High pressure palladium membrane
reactor for the high temperature water-gas shift reaction, Int. J. Hydrogen Energy.
36 (2011) 5350-5360. https://doi.org/10.1016/j.ijhydene.2011.01.172.

H. Malergd-Fjeld, D. Clark, I. Yuste-Tirados, R. Zanén, D. Catalan-Martinez, D.
Beeaff, S.H. Morejudo, P.K. Vestre, T. Norby, R. Haugsrud, J.M. Serra, C. Kjglseth,
Thermo-electrochemical production of compressed hydrogen from methane with
near-zero energy loss, Nat. Energy. 2 (2017) 923-931.
https://doi.org/10.1038/s41560-017-0029-4.

S. Heidenreich, M. Miller, P.U. Foscolo, New and Improved Gasification Concepts,
in: Adv. Biomass Gasif., Elsevier, 2016: pp. 98—114. https://doi.org/10.1016/b978-0-
12-804296-0.00006-3.

M.A. Quader, S. Ahmed, Bioenergy with carbon capture and storage (BECCS):
Future prospects of carbon-negative technologies, in: Clean Energy Sustain. Dev.
Comp. Contrasts New Approaches, Elsevier Inc., 2017: pp. 91-140.
https://doi.org/10.1016/B978-0-12-805423-9.00004-1.

W.A. Meulenberg, F. Schulze-Kiippers, W. Deibert, T. Van Gestel, S. Baumann,
Ceramic Membranes: Materials — Components — Potential Applications,
ChemBIioEng Rev. 6 (2019) 198-208. https://doi.org/10.1002/cben.201900022.

J. Zhang, S. Wang, Y. Li, J. Lu, S. Chen, X. Luo, Supercritical water oxidation



Capitulo 8: Disefio de reactores para la produccion de hidrégeno en procesos a alta 201

presion

treatment of textile sludge, Environ. Technol. 38 (2017) 1949-1960.
https://doi.org/10.1080/09593330.2016.1242655.

[15] V. Vadillo, J. Sanchez-Oneto, J.R. Portela, E.J. Martinez de la Ossa, Supercritical
Water Oxidation for Wastewater Destruction with Energy Recovery, in: Supercrit.
Fluid Technol. Energy Environ. Appl., Elsevier B.V., 2014: pp. 181-190.
https://doi.org/10.1016/B978-0-444-62696-7.00009-5.

[16] J. Li, S. Wang, Y. Li, Z. Jiang, T. Xu, Y. Zhang, Supercritical water oxidation and
process enhancement of nitrogen-containing organics and ammonia, Water Res.
185 (2020) 116222. https://doi.org/10.1016/j.watres.2020.116222.

[17] J. Yang, S. Wang, Y. Li, Y. Zhang, D. Xu, Novel design concept for a commercial-
scale plant for supercritical water oxidation of industrial and sewage sludge, J.
Environ. Manage. 233 (2019) 131-140.
https://doi.org/10.1016/j.jenvman.2018.11.142.

[18] D. Zou, Y. Chi, J. Dong, C. Fu, F. Wang, M. Ni, Supercritical water oxidation of
tannery sludge: Stabilization of chromium and destruction of organics,
Chemosphere. 93 (2013) 1413-1418.
https://doi.org/10.1016/j.chemosphere.2013.07.009.

[19] F.R. Xiu, Y. Qi, F.S. Zhang, Recovery of metals from waste printed circuit boards by
supercritical water pre-treatment combined with acid leaching process, Waste
Manag. 33 (2013) 1251-1257. https://doi.org/10.1016/j.wasman.2013.01.023.

[20] M. Colnik, P. Kotnik, Z. Knez, M. Skerget, Hydrothermal decomposition of
polyethylene waste to hydrocarbons rich ail, J. Supercrit. Fluids. 169 (2021) 105136.
https://doi.org/10.1016/j.supflu.2020.105136.

[21] M. Colnik, Z. Knez, M. Skerget, Sub- and supercritical water for chemical recycling
of polyethylene terephthalate waste, Chem. Eng. Sci. 233 (2021) 116389.
https://doi.org/10.1016/j.ces.2020.116389.

[22] M. Goto, Chemical recycling of plastics using sub- and supercritical fluids, J.
Supercrit. Fluids. 47 (2009) 500-507. https://doi.org/10.1016/j.supflu.2008.10.011.

[23] E. Vgllestad, R. Strandbakke, M. Tarach, D. Catalan-Martinez, M.L. Fontaine, D.
Beeaff, D.R. Clark, J.M. Serra, T. Norby, Mixed proton and electron conducting
double perovskite anodes for stable and efficient tubular proton ceramic
electrolysers, Nat. Mater. 18 (2019) 752-759. https://doi.org/10.1038/s41563-019-
0388-2.

[24] M. Henke, C. Willich, J. Kallo, K.A. Friedrich, Theoretical study on pressurized
operation of solid oxide electrolysis cells, Int. J. Hydrogen Energy. 39 (2014) 12434—
12439. https://doi.org/10.1016/j.ijhydene.2014.05.185.

[25] Q. Cacciuttolo, J. Vulliet, V. Lair, M. Cassir, A. Ringuedé, Effect of pressure on high
temperature steam electrolysis: Model and experimental tests, in: Int. J. Hydrogen
Energy, Elsevier Ltd, 2015: pp. 11378-11384.
https://doi.org/10.1016/j.ijhydene.2015.04.034.

[26] DDBST gmbh, Vapor Pressure Calculation by Antoine Equation (Water), (n.d.).
http://ddbonline.ddbst.com/AntoineCalculation/AntoineCalculationCGl.exe
(accessed April 22, 2021).



Desarrollo de sistemas cataliticos e intensificacion de procesos para la produccién de

hidrégeno comprimido y productos de interés

9. Conclusiones generales

En esta tesis se han desarrollado tres principales lineas de trabajo enfocadas a la
produccion de hidrégeno a presion y el desarrollo de procesos afines mediante las
metodologias de intensificacion de procesos. En el estudio de las reacciones de
ATR de etanol, los trabajos realizados aportan resultados sobre una variedad de
catalizadores para el proceso de ATR de bioetanol en condiciones reales de
proceso, empleandose un modo de reaccion autotérmico real, en el que la
temperatura no se controla de manera externa, sino que viene marcada por las
condiciones de operacion y el catalizador empleado, en un reactor de tipo
adiabatico y a presion de entre 20 — 28 bar g, mientras que la mayoria del resto de
trabajos existentes sobre el ATR realizados en condiciones de operacion no
realistas, por lo que los resultados han de probarse en condiciones reales. En este
trabajo, el desarrollo de los catalizadores basados en Co ha dado resultados
prometedores para su implementacion en una unidad real de ATR de bioetanol,
operando en el rango de temperatura de 700°C, con un rendimiento de hasta 3.1
mol Hz / mol etanol y de un modo estable, sin observarse su desactivacion tras

mas de 200 horas en reaccion.

Sobre la aplicacion de materiales OTM en distintas reacciones empleando
reactores de membrana, se han producido resultados de un gran valor, pues se ha
conferido a las membranas de BSCF de una resistencia quimica en presencia de
CO:2 mediante la aplicacion de distintas capas protectoras de CTO y CTO/CMO, lo
cual permitira la utilizacién de este material en entornos mas agresivos en los que

presenta inestabilidad quimica.

Las principales conclusiones para cada una de estas lineas de trabajo se detallan

a continuacion:
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9.1 Desarrollo y optimizacion de catalizadores para la
produccion de hidrégeno en la reaccion de reformado
autotérmico de etanol

Nota del autor: El contenido de este apartado ha sido limitado debido a su caracter
confidencial. La proteccion de este contenido se ha llevado a cabo de acuerdo a lo
establecido por el Real Decreto 99/2011 y la Normativa de los estudios de doctorado
en la Universitat Politécnica de Valéncia, que regula la limitacion de la difusion
publica de la tesis para los trabajos realizados bajo acuerdos de confidencialidad. El
caracter confidencial de estatesis doctoral fue aprobado por la Comision Permanente
de Direccién de la Escuela de Doctorado a fecha de 28 de abril de 2021. Los acuerdos
de confidencialidad concernientes a este trabajo se encuentran registrados por el
Servicio de Gestion de la I+D+i (SGI) de a Universitat Politecnica de Valéncia bajo las
claves especificas 20170537 y 20190429.

9.2 Estudio de membranas de permeacion de oxigeno
para su aplicacién en distintos procesos de interés y
Su uso en reactores de membrana.

9.2.1. La permeacion de oxigeno de la membrana de BSCF disminuyé en
presencia de vapor de agua, recuperandose solo parcialmente al retirarse el
vapor de agua. La utilizacién de una corriente de etanol/agua dio lugar a la
rotura de la membrana. No se observo la formacion de fases secundarias en

esta membrana tras estas pruebas.

9.2.2. El recubrimiento de membranas capilares de BSCF con capas porosas
mediante la técnica de dip-coating produjo una capa homogénea al aplicarse
BSCF. Al aplicarse CTO y CTO-CMO, no se consiguié una homogeneidad
suficiente, quedando pendiente la mejora del proceso de aplicacion de estas

capas.

9.2.3. Laaplicacién de capas porosas aumenté la permeacién de oxigeno respecto
a la membrana sin capa debido al aumento de area superficial, que favorece
las reacciones superficiales y la difusion del gas producido en la camara de

permeado.

9.2.4. La maxima permeacion de oxigeno usando Ar como gas de arrastre tuvo los
siguientes valores: BSCF-CTO-CMO (3.6 NmL-min-.-cm?) > BSCF-BSCF
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9.2.5.

9.2.6.

9.2.7.

9.2.8.

9.2.9.

(3.5 NmL-mint.cm2) > BSCF-CTO (3 NmL-min-t.-cm2) > BSCF-blanco (2.4
NmL-min-1.cm=2)

La utilizacién del compuesto CTO-CMO mejor6 la permeacion respecto al
uso de CTO, aumentando la permeacién en el orden de un 20%, debido al

aporte de una mayor conductividad electrénica al afadir CMO.

La aplicacién de capas porosas también mejoro la actividad catalitica de
estas membranas en las reacciones en presencia de CHs, sumandose los
efectos del aumento de area superficial con el aporte de actividad catalitica
de los materiales de las capas. La conversién de CH4 para las membranas
tuvo los siguientes valores en las condiciones mas favorables (T: 900°C,
Caudal de alimentaciéon: 50 NmL/min);: BSCF-CTO/CMO (100%)~ BSCF-
CTO (100%) > BSCF-BSCF (75%) > BSCF-blanco (49%)

El principal producto producido en las reacciones con CHs fue COgz,
indicando la preminencia de las reacciones de combustion frente a las
reacciones de oxidacion parcial o acoplamiento catalitico de metano. Esto
se observo especialmente para las membranas recubiertas con CTOy CTO-
CMO, pues el CTO resultaria un buen catalizador de combustién, con una
selectividad a CO2 entre 90-100%. Las membranas BSCF-BSCF y BSCF-
CTO mostraron selectividades algo superiores hacia Cz, en el rango de 5-
25%, aunque el rendimiento a estos productos fue bajo debido a la baja

conversion con estas dos membranas.

El andlisis post-mortem de las membranas empleadas en reaccion con CHs
demostro los efectos protectores de las capas porosas de CTO y CTO-CMO.
Para las membranas recubiertas con estas capas, no se observo la
degradacion de la estructura, mientras que para las membranas BSCF-
BSCF y BSCF-blanco si se observé.

La resistencia observada en las membranas BSCF-CTO y BSCF-CTO/CMO
en procesos en presencia de CH4 y CO: abriria la posibilidad de usar estos
materiales en ambientes en los que el BSCF no podria usarse, al ser

inestable.
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9.2.10. La utilizacion de membranas capilares de BSCF en el sistema de reaccion

9.3

9.3.1.

9.3.2.

9.3.3.

9.3.4.

9.3.5.

9.3.6.

de ATR requeriria una optimizacion del disefio del reactor, reduciendo la
diferencia de dimensiones entre la membrana capilar y el reactor, ya que la
membrana ocupd un volumen pequefio del reactor, quedando un importante

volumen muerto entre la membrana y la pared del reactor.

Disefio y construccion de sistemas de reaccion parala
operacion en condiciones de alta presion en procesos
de produccion de hidrégeno

Se disefio y construyd un sistema de reaccion para la investigacion de
procesos a alta presion para la produccién de hidrogeno.

El disefio de materiales y piezas permitiria la operacion a presiones de hasta
300 bar g, alcanzando temperaturas de hasta 750°C en el reactor.

El sistema incluye un reactor de lecho fijo, para el que se propone su
aplicacién en reacciones de gasificacion en medio de agua supercritica,

El sistema también incluye un reactor para la utilizacion de membranas
ceramicas de separacion de gases a alta presion.

El sistema contaria con todos los sistemas auxiliares para la alimentacion de
gases y liquidos a presion, sistemas de seguridad para el alivio de la presion,
y sistemas de analisis para el andlisis cualitativo y cuantitivo de los gases
producidos, asi como la realizacibn de medidas en procesos
electroquimicos.

El sistema se probd con éxito para el sistema de reactor de membrana de
alta presion, alcanzando una presion de hasta 150 bar g en ambas camaras

del reactor.
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12. Listado de abreviaturas

Abreviatura

Descripcién

ATR
BSCF
BZCY

CCs
storage)

CMO
CTO

MIEC
conductivity)

OTM
membranas)

PMR
reformer)

POX
S/IC
SR
BPR
o/C
WHSV
SCWG
WGS

Reaccién de reformado autotérmico (autothermal reforming)
Bao.5SrosC0o0.sF€0.203-5
BaZrxCeyY1xyO3

Captura y almacenamiento de carbono (carbon capture and

MnCo0204
Ceo0.8Tho.202-5

Conductividad mixta i6nica y electronica (mixed ionic electronic

Membranas de transporte de oxigeno (oxygen transport

Reformador de membrana protonica (protonic membrane

Reaccidn de oxidacion parcial (partial oxidation)

Relacién molar vapor carbono

Reaccidn de reformado con vapor (steam reforming)

Elemento de regulacion de contrapresion (backpressure regulator)
Relacion molar oxigeno / carbono

Velocidad espacial mésica (weight hourly space velocity)
Gasificacion en agua supercritica (supercritical water gasification)

Reaccién de water gas shift
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