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RESUMEN

En la presente Tesis se estudié la produccién selectiva de hidrégeno a partir de
compuestos oxigenados derivados de biomasa. La mayor parte del H, se produce
actualmente por reformado de combustibles fésiles, lo cual genera emisiones de gases de
efecto invernadero. Con el objetivo de desarrollar tecnologias de produccion de H, que sean

amigables con el medio ambiente se estudiaron particularmente dos procesos cataliticos:

-Reformado de glicerol con vapor de agua.

-Reformado en fase acuosa de polioles (xilitol y sorbitol).

Para el reformado de glicerol con vapor de agua se emplearon catalizadores de Pt
soportado sobre soportes de distinta naturaleza, la produccion de H,; mostré una
dependencia con las propiedades dcido-base de los soportes utilizados, los catalizadores con
menor densidad de sitios acidos resultaron mds activos, selectivos y estables. Se evaluo
también la influencia de la temperatura de reaccion sobre la produccion de H,. A los fines
de optimizar la produccion de H; en el reformado de glicerol, en este capitulo se ensay6 un
sistema de doble lecho catalitico consistente en un lecho superior de Pt(0.5%)/Si0, y un
lecho inferior de Pt(0.5%)/Ti0,. Este ultimo catalizador es altamente activo en la reaccién

de WGS y permite disminuir el contenido de CO y aumentar la produccion de Hy.

En el reformado en fase acuosa se estudio la influencia de las distintas condiciones
de reaccion sobre la produccion de H, empleando catalizadores de Pt a 498 K 'y 29.3 bar.

Mediante APR de polioles se obtuvo una fase gaseosa rica en H, en un reactor de una sola



etapa. La actividad de los catalizadores de Pt/Al,O3 en el reformado de sorbitol en fase
acuosa depende del contenido de platino. Empleando catalizadores con mayor carga de Pt
(1.50 y 2.77 %) se alcanzan los valores mds altos de conversion total y conversién a
productos gaseosos. El rendimiento a H, aumenta cuando disminuye la velocidad espacial.
Los catalizadores con mayor contenido de Pt muestran mejores rendimientos a H,. En APR
de sorbitol se encontré que la velocidad espacial 6ptima es 1.8 h™'. La productividad de H,
mediante  APR de polioles empleando catalizadores de Pt/Al,O; estd fuertemente
influenciada por la concentracién de Pt en la superficie del catalizador. Sin embargo para
concentraciones de Pt superficial mayores a 50 pmol/g., este efecto se atenta, lo cual
significa que a determinadas cargas de metal se consigue un valor mdximo, y un aumento
adicional del contenido de metal no repercutié en la productividad de H,. La productividad
aumenté con el aumento de la concentracién de poliol en la alimentacién (y por

consiguiente de la velocidad espacial).
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CAPITULO I

CAPITULO I: INTRODUCCION Y OBJETIVOS

I.1 Introduccion

En los dltimos anos la produccion y utilizacion de la energia ha sido motivo de
debate llegandose a la conclusién de que el modelo actual no es sustentable. En la
Convencién Marco de las Naciones Unidas sobre el Cambio Climaético realizada en Parfs en
2015, representantes de 195 paises se pusieron de acuerdo en lograr que las emisiones
mundiales de gases de efecto invernadero alcancen su punto médximo lo antes posible, de
manera que la temperatura media en la Tierra a final de siglo no se eleve mas de 1.5 °C
respecto a los niveles preindustriales. Esta Convencién aprobd financiamiento por 100000
millones de ddlares anuales por parte de las naciones desarrolladas destinados a promover

la reduccion de las emisiones.

La matriz energética de Argentina se caracteriza por una fuerte incidencia de los
combustibles fosiles (petrdleo, gas natural y carbén) alcanzando en 2011 un 87%,
superando la media mundial, donde la participacién de los combustibles fosiles llega a
78%. En nuestro pais la extraccion de hidrocarburos descendié en los ultimos afios,
mientras que la demanda ha seguido aumentando, generando la necesidad de importar gas
natural. Estas importaciones fueron creciendo con el paso del tiempo y de esta manera,
Argentina perdid la capacidad de “autoabastecimiento energético” a partir del afio 2010.
Este desequilibrio origind importantes problemas al sector energético requiriendo fuertes
subsidios (55000 millones de pesos en 2012), afectando seriamente la situacién econémica
del pais. Las alternativas para superar estos problemas estdn enfocadas en el desarrollo de

combustibles fésiles no convencionales (shale-oil y shale-gas) particularmente en la
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provincia de Neuquén. Segin estimaciones Argentina ocupa el segundo lugar a nivel
mundial en cantidad de reservas de shale-gas y el cuarto en shale-oil [1]. Sin embargo, la
utilizacion de estos recursos implica grandes inversiones en exploracion y extraccion y aun
asf se trata de recursos no renovables y su combustion genera emisiones de gases de efecto

invernadero.

En la actualidad existe una sobreoferta de petréleo en el mercado mundial, lo cual
disminuye su precio; sin embargo las enormes variaciones en el costo generan inestabilidad
en la economia y por otro lado se sabe que la utilizacién de estos combustibles generara
problemas ambientales serios en el futuro. Si se toma en cuenta la urgencia por frenar el
cambio climatico mediante la reduccion de las emisiones de gases de efecto invernadero
(en particular CO;), y la necesidad de asegurar la existencia de fuentes de energia
confiables y abundantes para el funcionamiento de la economia (amenazada por las
fluctuaciones en el precio del barril de petréleo crudo), se llega a un estado actual de toma
de conciencia respecto de que en el futuro no se puede depender del petréleo como
principal fuente de energia y productos quimicos. En este escenario surge la necesidad de
desarrollar energias alternativas provenientes de recursos naturales renovables, para
hacerlas econdmicamente competitivas e integrarlas gradualmente al sistema energético

como parte de un plan a largo plazo.

Las alternativas existentes son:
e Energia nuclear

e Energia solar

e Energia edlica
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e Biomasa

En esta Tesis se abordardn opciones para el aprovechamiento de la biomasa como

fuente de recursos que se puedan transformar finalmente en energia.

I.2 Biomasa

La biomasa (todo material orgdnico que proviene de plantas o animales) ofrece un
alto potencial como materia prima sustentable ya que se produce en grandes cantidades en
nuestra region y en el mundo; por lo tanto, es de gran interés encontrar procesos viables que
permitan obtener productos de mayor valor agregado y/o combustibles a partir de ella. Los
recursos de biomasa incluyen los residuos agricolas y forestales, residuos sdélidos
municipales, residuos industriales y cultivos. La biomasa ha sido el primer combustible
empleado por el hombre y el principal hasta la revolucion industrial. Se utilizaba para
cocinar, calefaccionar, fabricar utensilios de cerdmica y metales y posteriormente para
alimentar las miquinas de vapor. A partir de mediados del siglo XVIII se empezaron a
utilizar otras fuentes energéticas, con un mayor poder calorifico y el uso de la biomasa fue
bajando hasta minimos histéricos que coincidieron con el uso masivo de los derivados del
petréleo. A pesar de ello, la biomasa atin continda jugando un papel destacado como fuente
de energia en diferentes aplicaciones industriales y domésticas, y es considerada una
atractiva opciéon de futuro, que podria sustituir a los recursos fosiles, por su caricter
renovable y poco contaminante. Como fuente de energia presenta una enorme versatilidad,
permitiendo obtener mediante diferentes procedimientos tanto combustibles sélidos como
liquidos o gaseosos, denominados en general biocombustibles como se muestra en la Figura

I.1. La energia que se puede obtener de la biomasa proviene de la luz solar, la cual gracias
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al proceso de fotosintesis, es aprovechada por las plantas verdes mediante reacciones
quimicas en las células, las que toman CO; del aire y lo transforman en compuestos
orgénicos. Cabe destacar que el aprovechamiento energético de la biomasa no contribuye al
aumento de los gases de efecto invernadero, dado que el balance de emisiones de CO; a la
atmosfera es neutro. En efecto, el CO, generado en el procesamiento de la biomasa es el
que fue previamente absorbido mediante fotosintesis por las plantas durante su crecimiento

y, por lo tanto, no aumenta la cantidad de CO, presente en la atmdsfera.

\ 4

Biomasa

Hidrégeno

Pretratamiento e

Hidrélisis acida Gas Natural (C, a G;)

\ 4

Carbohidratos——> | Procesos cataliticos |—> ?as 'iw)ado de petr6leo
C,aC,

\ 4

Naftas (C;a C,)

Diesel (C; a Cy5)

Y

Figura I.1. Esquema de procesamiento de Biomasa hacia biocombustibles. Extraido

de [2]
Los cultivos de alimentos también se pueden usar para producir combustibles por
ejemplo, biodiesel (a partir de aceites vegetales), biomateriales (por ejemplo, acido
polilactico a partir del maiz) y productos quimicos (por ejemplo, polioles de trigo). Sin

embargo, en la actualidad estd siendo ampliamente reconocido por los gobiernos y los
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cientificos que los materiales de desecho y lignocelulésicos (por ejemplo, madera, paja de
trigo, bagazo de cafia de azucar) ofrecen una oportunidad mucho mejor, ya que evitan la
competencia con el sector de la alimentacion y, habitualmente, no requieren tanta tierra y
fertilizantes para crecer. De hecho, s6lo el 3% de los 170 mil millones de toneladas de
biomasa producidos anualmente por la fotosintesis actualmente estd siendo cultivada,

cosechada y usada (aplicaciones alimentarias y no alimentarias) [3].

La biomasa lignoceluldsica estd constituida, en general, por tres polimeros
estructurales: celulosa, hemicelulosa y lignina. Contiene ademds una serie de compuestos
de bajo peso molecular solubles en agua (fraccion hidrosoluble) y solventes organicos
denominados extraibles. También presenta pequefios contenidos de proteinas y sales
minerales. La celulosa es un polimero lineal de D-glucosa unida por enlace 1,4-B-
glucosidico y comprende entre 30 y 50% del total de la biomasa, las cadenas de celulosa se
agrupan formando fibras paralelas de 10 a 25 nm de espesor. La hemicelulosa consiste en
un grupo heterogéneo de polisaciridos ramificados (copolimeros de mondmeros de
glucosa, galactosa, manosa, xilosa, arabinosa, y dcido glucurénico); la hemicelulosa rodea
las fibras de celulosa y es un vinculo entre la celulosa y la lignina; aproximadamente 20 a

30 % de la biomasa es hemicelulosa.

La lignina estd formada por polimeros tridimensionales complejos de diferentes
unidades de fenilpropano unidos por enlaces éter y carbono-carbono. La lignina constituye
alrededor de 13 a 25% de la biomasa, se concentra entre las capas externas de las fibras y
les confiere rigidez [4]. En la Tabla I.1 se muestra la composicion de diferentes recursos

lignoceluldsicos que pueden encontrarse en Argentina.
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Tabla I.1. Composicion de distintos recursos lignocelulosicos

Fuente Celulosa (%) | Hemicelulosa(%) | Lignina(%o)
Madera (eucalipto) [5] 48 27 13
Bagazo de cana [5] 35 25 23
Rastrojo de maiz [5] 36 23 17
Paja de trigo [5] 33 23 17
Paja de cebada [6] 40 28 20
Cascara de arroz [7] 39 20 14

La celulosa puede ser utilizada para la produccién de glucosa, la cual puede ser

hidrogenada para obtener sorbitol [8]. El alto contenido de xilanos en la hemicelulosa hace

que esta fuente sea atractiva para la obtencion de xilosa y, luego mediante hidrogenacion de

este azucar, producir xilitol [9]. A partir de lignina se pueden obtener una amplia variedad

de compuestos fendlicos como guaiacol, eugenol, syringol entre otros, los cuales pueden

ser utilizados como moléculas plataforma para obtener compuestos con alto valor agregado

o combustibles. En la Figura 1.2 se observa un esquema simplificado de la obtencién de

derivados de biomasa.

QH

P
Celulosa — /\J\I/K/ — Ha/\/|\r'\/A
Sorbital

Hemicelulosa —epe

Lignina  —e Fenolicos <

”Y'Y\/Y'Y\”

O D0
mﬁ? OO

diphenyicth

Figura 1.2. Esquema de obtencmn de derlvados de biomasa
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Tal como ya mencionamos, a partir de biomasa o derivados de ella se pueden
obtener diferentes tipos de combustibles entre los cuales se encuentra el Hj, en el cual

centraremos nuestro estudio.

En 2004 el Departamento de Energia de Estados Unidos (DOE) public6 un informe
estableciendo un grupo de 15 compuestos derivados de biomasa que deben utilizarse como
moléculas plataformas (o building blocks) para la produccion de combustibles y productos
quimicos [10]. En la Tabla I.2 se muestra una lista de estos compuestos.

Para elaborar este listado de compuestos se tuvieron en cuenta factores tales como
los procesos conocidos, la economia, la viabilidad industrial, tamafio de los mercados y la
capacidad de un compuesto para servir como una plataforma para la produccion de otros
compuestos de importancia. Como se pude observar glicerol, xilitol y sorbitol estidn

incluidos en este grupo y por esto fueron tomados como materia prima en este trabajo.

Tabla 1.2. Compuestos identificados como moléculas plataforma

Acido succinico, Acido fumarico, Acido malico

Acido furano 2,5 dicarboxilico

Acido 3-Hidroxipropanoico

Acido Aspirtico

Acido Glucérico

Acido Glutamico

Acido Itacénico

Acido Levulinico

3-Hidroxibutirolactona

Glicerol, Xilitol y Sorbitol
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.3  Glicerol, Sorbitol y Xilitol.

Tanto el glicerol (C3HgO3), como el xilitol (CsH;,0s) y el sorbitol (CsH4Og) son
polioles (compuestos oxigenados) que tienen una relaciéon C:O de 1. En la Tabla 1.3 se
muestran algunas de sus propiedades fisicas. Como se observa, glicerol es liquido a

temperatura ambiente mientras xilitol y sorbitol son s6lidos a la misma temperatura.

Tabla 1.3. Propiedades fisicas de compuestos derivados de biomasa

Glicerol Xilitol Sorbitol
Masa Molar 92.09 152.15 182.17
(g/mol)
Densidad
(Ke/m) 1260 1520 1489
Punto de fusion 291 365 361-375
(K)
Punto dc(e Ke;)ulllcwn 563 489 569

A continuacién se analizan con mayor detalle cada uno de estos compuestos, su
relevancia y la conveniencia de utilizarlos como materiales de partida para la produccién de

hidrégeno.

1.3.1. Glicerol.

Este poliol es un compuesto muy utilizado en la industria de los alimentos,
cosmética y farmacéutica. El glicerol se obtiene de la biomasa como subproducto de la
industria del biodiesel (esteres metilicos de acidos grasos). Por cada tonelada de biodiesel
que se produce, se generan 100 kg de glicerol. Debido al crecimiento de la industria de
biodiesel en todo el mundo y en particular en nuestro pais, existe un gran excedente de
glicerol en el mercado, lo cual disminuye drdsticamente el precio. El valor actual de

mercado es de 0.6-0.9 dodlares por kg de glicerol puro y 0.10-0.20 por kg de glicerol crudo
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(80% de pureza) [11]. Se prevé que en 2020 la produccién mundial de glicerol llegard a
41.9 mil millones de litros. Por lo tanto, la eliminacién de glicerol y/o su utilizacién se han
convertido en un problema grave y un pasivo financiero y ambiental para la industria del
biodiesel. La utilizacién econémica de glicerol para producir compuestos de mayor valor
agregado son de vital importancia para la sostenibilidad de la industria del biodiesel. Se han
realizado investigaciones para la conversion de glicerol a diferentes productos quimicos de
mayor valor tales como; 1,3-propanodiol [12], 1,2-propanodiol [13], acroleina [14],
hidrégeno [15], propilenglicol [16], glicerol carbonato [17] entre otras aplicaciones. El
glicerol crudo sin embargo, tiene una pureza entre 15-80% y contiene gran cantidad de
contaminantes tales como agua, metanol, jabén, dcidos grasos libres (AGL), sales y
reactivos no utilizados. También se encuentra restos de catalizador que le dan a la solucién
un pH por encima de 10. La presencia de estos contaminantes genera importantes
problemas para lograr la utilizacion del glicerol como fuente renovable de combustibles y

productos quimicos, haciendo necesaria la purificacion previa del glicerol crudo.

1.3.2. Sorbitol

El sorbitol es un poliol de 6 carbonos (C¢H;4sOs) de amplia disponibilidad y
versatilidad en cuanto a su utilizacion. Posee un poder edulcorante equivalente al 60% del
poder edulcorante de la sacarosa, es humectante y no cariogénico y por eso es usado en
alimentos (caramelos, gomas de mascar, productos de panaderia y postre licteos, cremas
dentales, enjuagues bucales, etc.). También es usado en cremas para la piel, como un
suplente para la glicerina (ya que es fisica y quimicamente similar, mantiene la humedad),

desodorantes, cremas para afeitar y después de afeitar y otros productos cosméticos. Se
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utiliza también en la industria farmacéutica en jarabes, comprimidos etc. Sin embargo, el
mayor potencial del sorbitol es como precursor de otros compuestos quimicos de mayor
valor, por ejemplo la sintesis de Acido L-ascérbico, sintesis de dcido lictico (condiciones
hidrotermales alcalinas). Por doble deshidratacién de sorbitol se obtiene la isosorbida, que
tiene aplicaciones en cosméticos, biomedicina, y materiales poliméricos debido a su
estructura molecular rigida y centros quirales [18]. El sorbitol es encontrado en forma
natural en estado libre en muchas frutas como manzanas, peras, ciruelas, entre otras y se ha
aislado de ciertas plantas. Actualmente es producido por vias quimicas y biotecnoldgicas
pero el método de obtencién mds usado a nivel industrial es por medio de hidrogenacion
catalitica de glucosa que es el aziicar mas abundante en la naturaleza, mas utilizada y por lo
tanto la de menor valor.

La mayor parte del sorbitol (80 %) se produce mediante proceso discontinuo de
hidrogenacion de glucosa (solucion acuosa 50% p/p) [19]. El catalizador empleado
generalmente es Ni-Raney promovido con Mo (3-6 % p/p), el pH entre 5 y 6, temperatura
de 390-420 K y presion de 70 bar. El tiempo de reaccion es de 2-4 h. El principal problema
de producir sorbitol mediante un sistema continuo es la transferencia de hidrégeno debido a
que este gas es poco soluble en agua. La produccién mundial de sorbitol supera el millén de
toneladas anuales y la principal productora de sorbitol a nivel mundial es la empresa
Roquette Freres [19].

Davda et al. [20] reportaron que se produce hidrogeno con mayor selectividad y
rendimiento cuando se combina un reactor de hidrogenacién de glucosa (para obtener
sorbitol) con un reactor posterior de reformado de sorbitol en comparaciéon con el

reformado directo de glucosa (incremento de 290% de rendimiento de H»).
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1.3.3. Xilitol

El xilitol es un poliol de cinco dtomos de carbono que puede ser encontrado en
cantidades pequefias, por ejemplo en frutas y vegetales; industrialmente, se produce por
hidrogenacién catalitica de la xilosa. El xilitol tiene casi el mismo poder edulcorante que la
sacarosa, pero posee un contenido calérico de 2.4 kcal/g comparado con 4 kcal/g de la
sacarosa; tiene un calor de disolucién negativo por lo que origina una sensacion refrescante
cuando es consumido oralmente, ademds es soluble en agua. Debido a sus efectos
benéficos, el xilitol se ha convertido en un edulcorante usado mundialmente (por ejemplo
en gomas de mascar, pastillas, dulces y pastas dentales). La produccion mundial de xilitol
es de 70000 a 80000 toneladas por afio con un valor en el mercado de 340 millones de
dolares (entre 4-5 ddlares por kg.) [21].

El proceso de obtencion de xilitol [22,23,24] comienza con la produccion de xilosa
a partir de xilanos (polisacdridos que se encuentra en la hemicelulosa) por hidrélisis
catalizada por 4cidos minerales. Los xilanos representan entre 11 y 35% en peso (en base
seca) de la biomasa lignoceluldsica proveniente por ejemplo de maderas y residuos
agricolas (mazorca de maiz, paja de trigo, cascara de arroz, bagazo de cafia de azucar entre
otros). La estructura abierta y no cristalina de los xilanos permite una difusion facil de los
iones H' (catalizadores de la reaccién de hidrdlisis) en la matriz de polimero, lo que
favorece la reaccion de hidrdlisis. Sin embargo, la hemicelulosa contiene polimeros
diferentes y el hidrolizado por lo general contiene una variedad de azicares (glucosa,
arabinosa, mannosa y galactosa) en proporciones que dependen de la materia prima y las
condiciones operativas. Cuando es necesario xilosa pura, se requieren procesos de

purificacién que son costosos y por eso cada vez mds esfuerzos se dirigen la produccion de
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xilitol por via biotecnoldgica [25,26]. Después de la purificacién y en presencia de
catalizadores metalicos (Raney-Ni), la xilosa se puede emplear para la produccién de xilitol
por hidrogenacion a temperaturas que varian entre 350-420 K y presiones de hidrégeno de
hasta 50 bar. La solucién producida en la etapa de hidrogenacién requiere procesamiento
adicional (separacion cromatogréfica, concentracion por evaporacion y cristalizacion) para
obtener xilitol puro. Aproximadamente el 50-60% de la xilosa inicial se convierte en xilitol.
Aunque el proceso es similar al que se utiliza para producir sorbitol, el costo de produccién
de xilitol es mucho mayor debido a que la luego de la hidrdlisis la xilosa requiere
purificaciéon mientras que la glucosa puede obtenerse a partir de almidén en
concentraciones mds altas con altos rendimientos y con alta pureza bajo condiciones de
hidrdlisis mds suaves; a su vez el producto de hidrogenacién también necesita costosos
procesos de purificacién. Sin embargo, si se eliminan las etapas de purificacion y
concentracion, se obtiene una solucidén acuosa, de polioles de 5 y 6 carbonos (xilitol y
sorbitol entre otros), que puede ser reformada mediante APR para producir H;

selectivamente con una materia mucho mas barata.

1.4 Hidrégeno

L.4.1 Hidrégeno como combustible limpio

El hidrégeno no se encuentra libre en la naturaleza, sino formando parte de
compuestos tales como agua, hidrocarburos, alcoholes, etc. Para producir hidrégeno a partir
de hidrocarburos, por ejemplo, es necesario el aporte de energia para romper dichas
moléculas. Posteriormente, durante el consumo de H; para producir energia, se libera agua,

sin producir ninguna otra emisioén. Por ello, se considera que el hidrégeno puede ser el
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vector energético del futuro y su uso es una opcién muy atractiva para reducir las emisiones
ambientales. Durante la crisis del petréleo de 1970 la idea de un sistema basado en el uso
de hidrégeno como fuente de energia se plante6 fuertemente, aunque nunca llegd a

implementarse [27].

El H, como combustible puede ser utilizado tanto para el sector del transporte como
para la generacion estdtica de energia (industrial o doméstica), y posee un muy alto poder
calorifico por unidad de masa (poder calorifico inferior 120 MJ/kg). Comparado con otros
combustibles, 1 kg de H, genera la misma cantidad de energia que, 2.78 kg de nafta, 2.80
kg de gasoil, 2.40 kg de metano y 6.09 kg de metanol. Desde el punto de vista de la
eficiencia energética, es preferible su uso para generar electricidad a través de celdas de
combustible, frente a su combustion directa en quemadores o en motores de combustion

interna.

Ademads del uso energético, el H, posee una variedad de aplicaciones en las
industrias quimica, de alimentos, de materiales, electronica, en refinerias, etc. Por ejemplo:
sintesis de amoniaco, hidrogenacion y purificacion de cortes en refineria, hidrogenacién de
aceites vegetales, hidrogenacion de aceites no comestibles para saponificacion, sintesis
orgédnica e inorganica, procesamiento de metales (reduccidn, tratamientos superficiales,
etc.), combustible aeroespacial, soldaduras de alta temperatura, produccién de

semiconductores, tratamiento de aguas entre otras.

1.4.2. Procesos de obtencion de H,
En la actualidad, aproximadamente el 96% de la produccién mundial de hidrégeno

industrial se obtiene a partir de materias primas fosiles, principalmente por reformado de
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combustibles fésiles con vapor de agua [28]. El mundo entero produce, almacena,
transporta y usa 550 mil millones de metros cibicos por afio provenientes en casi un 48%
del reformado de gas natural, 30% del petréleo, y el 18% del carb6én. El proceso de
reformado se conduce a alta temperatura (1000 ~ 1300 K) bajo presién de 3-25 bar en
presencia de un catalizador para producir una mezcla de hidrégeno, monéxido de carbono,
y una cantidad relativamente pequefia de diéxido de carbono. La reaccion es fuertemente
endotérmica, por lo que es necesario un aporte suplementario de calor para que tenga lugar
la reaccion.

A continuacién se hace un breve resumen de las tecnologias més estudiadas en la
actualidad para la produccién de Hy:

1.4.2.1. Electrdlisis del agua

Un proceso alternativo que actualmente supone el 4% de la producciéon mundial de
hidrégeno es mediante electrolisis del agua. Consiste en la ruptura de la molécula de agua,
mediante el aporte de una corriente eléctrica, para generar hidrégeno y oxigeno. Este es el
proceso més adecuado en términos medioambientales, ya que no produce emisiones de
CO.. Sin embargo, dependiendo de la forma de generacion de la electricidad necesaria para
producir la electrolisis, se podria contribuir al calentamiento global por emisién de COs.
Para evitar este hecho, la energia eléctrica debe ser generada a partir de fuentes de energia
no fésiles que cumplan las elevadas necesidades energéticas, como la energia solar, edlica o
hidraulica. La principal desventaja de esta tecnologia es el precio elevado de la energia

eléctrica necesaria para llevar a cabo la electrélisis.

1.4.2.2. Gasificacion de biomasa
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Se denomina gasificacién de biomasa a un conjunto de reacciones termo-quimicas
que se produce en un ambiente pobre en oxigeno, y que da como resultado la
transformacién de un sélido (biomasa) en una serie de gases susceptibles de ser utilizados
en una caldera, en una turbina o en un motor, tras ser debidamente acondicionados. En el
proceso de gasificacion, la celulosa, por ejemplo, se transforma en hidrocarburos livianos,
monoxido de carbono e hidrégeno (la mezcla de estos dos dltimos compuestos se denomina
usualmente gas de sintesis). La gasificacion de biomasa es actualmente uno de los métodos
mads estudiado de produccién de hidrégeno a partir de una fuente renovable. Ademads, como
biomasa a tratar se puede utilizar deshechos o residuos agricolas o urbanos lo que permite
reducir el costo de produccién. La principal desventaja de este procedimiento es la elevada

temperatura necesaria (900-1100 K) [29,30,31,32]

1.4.2.3. Pirolisis

La pirolisis es la descomposicion térmica rdpida de la materia orgdnica en ausencia
de oxigeno para obtener combustibles liquidos. Los compuestos organicos tratados de
esta forma se descomponen en gases, compuestos oxigenados condensables y un residuo
carbonoso denominado coque. Todos estos productos generados mediante pirolisis pueden
aprovecharse de diferentes maneras. Desde el punto de vista de la produccion de hidrégeno
interesa controlar las condiciones de reaccion de pirolisis para que se produzca una mayor
proporciéon de productos gaseosos, en particular gas de sintesis que posteriormente pueda
ser acondicionado mediante la reaccion de Water Gas Shift (WGS) y un proceso de

purificacion para obtener mayor cantidad de H,. Las desventajas de este método es el bajo
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poder calorifico de la mezcla gaseosa genereada y la importante proporcion de biomasa que

se pierde por carbonizacién [33,34,35,36].

1.4.2.4. Reformado con vapor de agua

Es un proceso de conversion catalitica de compuestos oxigenados derivados de biomasa
a temperatura moderada (600-900 K) en presencia de agua para obtener una mezcla de
gases que contiene hidrégeno, di6xido de carbono (productos principales), monéxido de
carbono, vapor de agua afiadido en exceso y otros productos formados en reacciones
secundarias. La proporcién entre los distintos componentes depende tanto de las materias
primas empleadas como del catalizador utilizado. Las materias primas mds comiinmente
empleadas para este proceso son alcoholes, polialcoholes, hidrocarburos, etc. Las
principales desventajas de este proceso son: la necesidad de aporte externo de energia para
vaporizar los reactivos y la generacién de diéxido de carbono que contribuye al efecto
invernadero y al calentamiento global lo cual puede mejorarse si se utilizan como materias
primas compuestos derivados de biomasa que permitan el reciclado de dicho CO,. Entre las
materias primas mds estudiadas se pueden mencionar etanol, etilenglicol y glicerol; otros
polialcoholes de mayor numero de dtomos de carbono (xilitol, sorbitol y otros azicares)
también podrian ser sometidos al proceso de reformado con vapor aunque implicaria una
mayor dificultad para ser vaporizados y algunos de ellos podrian descomponerse
térmicamente atn antes de entrar en contacto con el catalizador. Dentro de las materias
primas anteriormente mencionadas para ser empleadas en el reformado con vapor de agua

para la obtencién de Hp, el glicerol es uno de las més interesantes [37,38,39,40].
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1.4.2.5. Reformado en fase acuosa

El reformado en fase acuosa (APR por sus siglas en inglés) de compuestos oxigenados
de férmula genérica C,O,Hz,., fue reportado por primera vez en 2002 por Dumesic et al.
[41]. El proceso de APR involucra una serie de reacciones entre la molécula oxigenada de
reactivo y agua en fase liquida a temperaturas de aproximadamente 500-600 K y presiones
moderadas (10-50 bar) y se pueden reformar una enorme variedad de materias primas,
desde metanol hasta celulosa, pasando por todos los alcoholes y azuicares intermedios, 1o
cual agrega una gran versatilidad al proceso. Mediante estas reacciones, el reactivo es
convertido cataliticamente en hidrégeno y diéxido de carbono con formacién de pequefias
cantidades de monoéxido de carbono, metano, otros hidrocarburos y especies oxigenadas.
Este proceso presenta ventajas importantes respecto al reformado en fase gas. Dependiendo
del catalizador empleado y las condiciones del proceso se puede obtener una corriente
gaseosa rica en gas de sintesis la cual puede ser transformada en combustibles liquidos
mediante reacciones de Fischer-Tropsch o hidrégeno que puede ser utilizado para la

generacion “local” de energia, a través de celdas de combustibles.

Una ventaja de esta via de obtencion de H; es que el reformado en presencia de agua de
hidrocarburos oxigenados para producir gas de sintesis o H estd favorecido
termodindmicamente a menores temperaturas que las requeridas para el reformado de
alcanos de similar nimero de dtomos de carbono. Adicionalmente, cabe remarcar que la
reaccion de WGS se encuentra favorecida a estas menores temperaturas con lo cual ambas
reacciones podrian llevarse a cabo en un mismo reactor aumentando asi la selectividad

hacia H,. Sin embargo, teniendo en cuenta los valores de temperatura de ebullicién en
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funcién de la presion para soluciones acuosas de los compuestos oxigenados propuestos
como reactivos, se ha demostrado que el APR debe llevarse a cabo a temperaturas cercanas

a 500 K y presiones entre 25 y 56 bar [40,42].

Virent Energy Systems, Inc. es una empresa con sede en Wisconsin, USA, que
desarrolld, en colaboracién con el grupo de investigacion del Prof. Dumesic, un proceso de
APR para producir una mezcla gaseosa que se alimenta a un generador de combustion
interna para producir 10 kw de energia eléctrica. Ellos publicaron [43] en 2005 un analisis
de costos de produccion de H, por APR a partir de sorbitol y glicerol. Las consideraciones

para efectuar el andlisis fueron:

e Alimentacion de sorbitol grado comercial (0.34 do6lares/kg.)

e 70% de rendimiento de H, (el otro 30% se quema para producir el calor del
proceso)

e Productividad de H, de 119 g Hy/h kg

e (Catalizador basado en Pt (1700 ddlares/kgca)

e Purificacién del hidrégeno con una unidad de PSA (Pressure swing adsorption)

e (Capacidad de reformador 500 kg Hy/dia (340 dias/aio)

El resultado sugiere que el H, puede ser generado a un precio de 4 ddlares/kg si se
utiliza sorbitol como materia prima. Sin embargo si se utiliza glicerol proveniente de la
industria del biodiesel (mds barato) a razén de 0.11 ddlares/kg se puede producir H, a 1.50
dolares/kg. Los autores concluyen que la tecnologia de APR es competitiva en relacion al
reformado de metano si se consideran los beneficios ambientales adicionales (el costo de

producir H, por reformado de metano, si se consume en el lugar, era de 0.70 ddlares/kg
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[44] en el mismo afio). Cabe mencionar que si el hidrogeno es introducido en el mercado,
los costos de licuarlo y transportarlo son muy significativos y ese valor aumenta
considerablemente. En el afio 2008 el Departamento de Energia de Estados Unidos
establecié que para poder competir con los combustibles convencionales, el costo de
produccién debia estar entre 2-3 ddélares/kg [45] incluyendo la produccidn, el transporte, y
la distribucién. De todas maneras, se observa que existe todavia una brecha de costos
importante que hace que este tipo de tecnologias no sean competitivas, y €s por eso que se

deben hacer mayores esfuerzos para achicar esa brecha lo médximo posible.

Para avanzar hacia un modelo mds sustentable de utilizacion de los recursos es
necesario pensar en industrias que integren un amplio nimero de procesos que utilicen
biomasa como materia prima. Un esquema simplificado de como se podria procesar en
forma integrada la biomasa para obtener energia y reciclar CO, y H,O se muestra en la
Figura I.3. En la misma, se observan los diferentes procesos que se pueden emplear para
obtener combustibles y productos quimicos a partir de fuentes renovables, teniendo en
cuenta como una de las consideraciones mds importantes que se deben utilizar recursos que
no generen competencia con los alimentos. Por el contrario, el uso de los desechos de la
industria alimenticia y otras industrias podria agregar mayor sostenibilidad a este modelo

de utilizacion de los recursos y lograr que sea factible en el futuro.
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Figura L.3. Esquema de procesos integrados para obtener energia a partir de biomasa.

Adaptado de [2]

.5 Objetivos.

La presente tesis abordard la produccién de H, a partir de derivados de biomasa

(xilitol, sorbitol y glicerol) mediante procesos amigables con el medio ambiente utilizando

catdlisis heterogénea. Se buscard disefiar un catalizador que permita maximizar la

produccién de H, y que sea estable. Para ello, se estudiardn los procesos de reformado con

vapor de agua y reformado en fase acuosa (APR) para ser aplicado en reactivos derivados

de biomasa. Concretamente en esta Tesis se propone:

1) Producir selectivamente H, mediante reformado de glicerol con vapor de agua
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2) Producir selectivamente H, mediante reformado en fase acuosa de xilitol y sorbitol.

I.5.1. Produccion de H, mediante reformado de glicerol con vapor de agua.

El primer objetivo es producir H, selectivamente, con bajo contenido de CO
mediante el reformado de glicerol con vapor de agua. Para lograrlo se preparardn
catalizadores sélidos (seleccionados previamente a partir de la revision de los antecedentes
bibliograficos) y se efectuard la caracterizacion de los mismos. También se estudiard la
influencia de las distintas condiciones de operacion del sistema (temperatura, presion,
tiempo de contacto, etc.) sobre la conversion de reactivo, selectividad, productividad de H»,
composicion de la fase gas obtenida entre otras y se establecerd la dependencia del
comportamiento de los catalizadores con las propiedades determinadas mediante la
caracterizacion. Asimismo, se estudiard la evolucion de los pardmetros de actividad
catalitica (conversion, selectividad, rendimiento) con respecto al tiempo de reaccion con el
fin de evaluar la estabilidad del catalizador y se caracterizardn los catalizadores ensayados
en reaccion. Por ultimo se intentard optimizar el sistema de reaccion combinando todos los
resultados obtenidos de manera de conseguir un sistema de reaccion activo, selectivo y

estable para producir H».

1.5.2. Produccion de H, mediante reformado en fase acuosa (APR).

El reformado de polioles involucra una serie de reacciones, tanto paralelas como
consecutivas, que pueden ser promovidas por catalizadores que contengan sitios metalicos
y/o 4cidos. De esta manera, la correcta seleccion del catalizador y las condiciones de

reaccion resulta un requisito esencial para optimizar la produccién de H, es un verdadero
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desafio que abordaremos durante la realizacién de esta tesis. Para conseguir el objetivo
buscado se preparardn y caracterizaran distintos catalizadores seleccionados en base a
previa revision de la literatura relacionada. A los fines de establecer las condiciones
Optimas para obtener alto rendimiento y productividad de H,, se evaluard la influencia de
las distintas variables operativas (caudal de alimentacién, tiempo de contacto, composicidén
de la alimentacion) sobre la actividad y selectividad cataliticas (conversion de reactivos,
conversion a productos gaseosos, selectividad, productividad, composicién de la fase gas

obtenida).

También se investigard la estabilidad de los catalizadores utilizados. Para ello, se
estudiaran las posibles modificaciones que puedan sufrir tanto el soporte como el metal
debido a las condiciones de reaccion (temperatura, presion y exceso de agua) y la eventual

desactivacion.
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CAPITULO II: ANTECEDENTES BIBLIOGRAFICOS

I1.1. Introduccion

Se realiz6 la bisqueda y lectura de bibliografia especifica relacionada con el
plan de trabajo propuesto cuyo principal objetivo es producir H, mediante procesos de
reformado en fase vapor y en fase acuosa utilizando derivados oxigenados de biomasa
(glicerol, xilitol y sorbitol) como materias primas. Se realizd la revision de toda la
informacion presente en diversos textos cientificos para conocer los desarrollos actuales
de la temadtica y a partir de esa base disefar las experiencias cataliticas necesarias para

cumplir con los objetivos planteados en el plan de trabajo.

II.2. Reformado con vapor de agua

I1.2.1. Produccion de H; a partir de glicerol.

Variando las condiciones de reaccion y la naturaleza del catalizador, mediante el
reformado de glicerol con vapor de agua se puede obtener gas de sintesis (H, + CO) o
producir una fase gaseosa rica en H; utilizable como combustible. En este item, se
discuten en primer lugar los aspectos termodindmicos de la reaccién en cuestion.
Posteriormente, se analizan los resultados existentes en bibliografia cuando se emplean
catalizadores metélicos no nobles (especialmente Ni) y catalizadores metdlicos nobles

(especialmente Pt).

I1.2.2. Termodinamica de la reacciéon de reformado de glicerol con vapor de agua

La reaccién global de reformado de glicerol con vapor de agua es la siguiente:

C;0:Hs +3H,0 —m— 3CO, + 7TH, AH’=123 kJ/mol (Reaccion I1.1)
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Paralelamente pueden ocurrir otras reacciones de formacién de CO, CHy y CO,

segun:

C;OsHs—> 3CO + 4H, AH’=245 kJ/mol (Reaccion 11.2)
CO+3H,—> H,0+CH; AH’=-206k]J/mol (Reaccién IL.3)
CO,+4H, —> 2H,0 + CH; AH=-165kJ/mol (Reaccién I1.4)

CO + H,0— CO;+H, AH’=-41kJ/mol (Reaccién IL5)

Silva et al. [1] realizaron un estudio del equilibrio termodindmico, utilizando el
método de minimizacién de energia libre de Gibbs, en reformado de glicerol con vapor
de agua, los resultados muestran que la conversion de equilibrio de glicerol aumenta con
la temperatura (relaciéon agua:glicerol de 9). La Figura II.1 muestra la conversiéon de
glicerol en funcién de la temperatura, en la cual se observa que la conversion de glicerol

es casi total para temperaturas mayores a 800 K.

Conversion (%)

20

0 T T T T T
673 773 873 o973

Temperatura (K)
Figura II.1. Conversion de equilibrio de glicerol en funcién de la temperatura
para reformado de glicerol con vapor de agua. Relacién agua/glicerol= 9. Extraido de

[1].
También se informé el estudio termodindmico del reformado con vapor de agua

de glicerol utilizando el método de minimizacion de energia libre de Gibbs (método no

estequiométrico) para calcular la composicion de equilibrio [2]. Los autores consideran
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como posibles productos de reacciéon H,, CO, CO,, CHy y Cys); teniendo en cuenta que
ademds hay agua en la mezcla. La conversion de glicerol en todos los casos es 100%.
Respecto de la influencia de la temperatura y la presion y la relacién molar de reactivos
(agua/glicerol) en el reformado de glicerol con vapor de agua, reportaron que la
produccién de H, se maximiza (6.2 mol Hy/mol de glicerol alimentado; el maximo
posible es 7) a 925 K y 1 bar de presién con una relaciéon de reactivos de 12 mol
agua/mol de glicerol. La Figura II.2 muestra los moles de H, por mol de glicerol a

diferentes temperaturas y presiones obtenidas con una relacion de reactivos de 3.

Resultados similares obtuvieron Adhikari et al. [3]. Empleando la misma
metodologia (minimizacion de la energia libre de Gibbs; método no estequiometrico)
para calcular la composicion de equilibrio (los productos considerados fueron los
mismos). La conversion de glicerol fue de 100% en todos los casos. En este caso las
condiciones Optimas para producir H, por reformado de glicerol con vapor de agua
fueron 925 K, 1 bar y relacién de reactivos de 9 (mol de agua/mol de glicerol) En la
Figura I1.3. se muestra la produccion de hidrégeno (por mol de glicerol) para distintas

temperaturas y relaciones de reactivos a presion de 1 bar.
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CAPITULO II

Debido a que el proceso global de reformado de glicerol con vapor de agua
(Reaccion I1.1) es endotérmico la produccion de H; estd favorecida a temperaturas entre
925y 975 K. Por otro lado cuando las temperaturas son més bajas (700 K) se favorecen
las reacciones de metanacién de CO (AH0= -206 kJ/mol), CO, (AH0= -165 kJ/mol) y
WGS (Water Gas Shift) (AH0= -41 kJ/mol), las cuales son exotérmicas. Los trabajos
mencionados sugieren que a temperaturas de alrededor de 600-700 K se obtiene un
producto gaseoso con menor contenido de CO (reaccion de WGS esta favorecida). Por
lo tanto si se quiere producir hidrégeno con trazas de CO (para ser usado en celdas de
combustible) se debe trabajar a temperaturas alrededor de 600-700 K mientras que si se
intenta maximizar la produccion de H, se deberia operar a 925-975 K; sin embargo, el
empleo de altas temperaturas implica un considerable aumento de la energia que debe
ser adicionada al proceso y por lo tanto se disminuye la eficiencia del proceso. En este
caso se pretende obtener la maxima produccion de H;, con el menor contenido de CO y
la mayor eficiencia, por lo tanto se debe disefiar el proceso de forma que opere a la
menor temperatura posible y produzca la mayor cantidad de hidrégeno. Para conseguir

este propdsito, la funcidn mas relevante la tiene el catalizador seleccionado.

I1.2.3. Condiciones de operacion.

Es bien sabido que la temperatura, presion y composiciéon de la alimentacion,
entre otras variables, influyen en la produccidén selectiva de H, a partir de glicerol por

reformado con vapor de agua.

La temperatura de reaccion es la variable mds importante y por lo tanto se
estudiard su influencia en la produccién de H,. Otro factor a tener en cuenta es la
presion de operacion del sistema. Debido a que se trata de un proceso en el cual existe

un aumento en el nimero de moles, cuando la presiéon es mads alta, disminuye la
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produccién de H, (Figura I1.2). Se necesitan presiones parciales de reactivos menores a
la presién atmosférica para maximizar la generacién de H,, lo cual se consigue

utilizando un gas inerte como gas de arrastre de los reactivos.

La relacion molar de reactivos en la alimentacién (mol agua/mol glicerol)
influye directamente en la produccién de H, por reformado de glicerol con vapor como
se ve en la Figura II.3. Cuando se aumenta esta relaciéon molar de 6 a 12 (mol agua/mol
glicerol) el rendimiento a H, crece independientemente de la temperatura a la que se
conduce la reaccion [3]. Sin embargo, el exceso de agua también tiene efecto negativo
en la eficiencia energética debido a la necesidad de vaporizarla. Otros autores [4]

concluyen que la relacion optima de alimentacion es 9:1 (mol agua/mol de glicerol).

Para poder llevar a cabo el reformado de glicerol con vapor de agua es necesario
un catalizador, el cual debe promover la ruptura de los enlaces C-C, O-H, y C-H del
glicerol (que conduce a H, y CO), facilitar la reacciéon de WGS para convertir el CO
formado en CO,, y desfavorecer tanto la ruptura de enlaces C-O (que conduce a
alcanos) como las reacciones de formacion de coque [5]. Varios metales de transicion
del Grupo VIII soportados han sido utilizados como catalizadores en reformado de
glicerol con vapor de agua para producir gas de sintesis (mezcla H,/CO) o H,, entre

ellos los més estudiados son Pt, Rh, Pd, Co, Ni y Ru.

I1.2.4. Reformado de glicerol con vapor de agua empleando catalizadores basados

en metales no nobles.

Catalizadores de Ni y Co han mostrado la capacidad de producir H, por
reformado de glicerol con vapor de agua mads selectivamente que otros metales no

nobles [6,7]. Existen numerosos trabajos sobre la influencia de la naturaleza del soporte
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en catalizadores basados en Ni. Adhikari et al. [8] realizaron un estudio utilizando
diferentes s6lidos (MgO, TiO, y CeO;) como soportes en catalizadores de Ni (10% p/p).
Ni/CeO, resultdé el mas selectivo a la formacion de H,, con un valor maximo de
selectividad de 75% (a 873 K y relacién agua/glicerol de 12), cuando la conversién de
glicerol fue de 100%. Segtin los autores, este resultado se debe a que Ni/CeO, presentd
mayor area superficial especifica (67 m2/g) y mayor dispersiéon metélica (6.1 %) que
Ni/TiO, (65 m%g y 0.3% respectivamente) y Ni/MgO (50 m%g y 0.4%
respectivamente), lo cual permite una mejor interaccion entre metal y soporte. El
principal problema de estos catalizadores de Ni es la desactivacion que sufren debido a
la formacion de residuos carbonosos. Asi, cuando la reaccion fue realizada a 823 K,
Ni/CeO, fue el que menor cantidad de coque formé (19% en peso); Ni/MgO formé
similar cantidad de coque (21% en peso), mientras que Ni/TiO, mostr6é una cantidad
significativamente mayor de coque depositado (33 % en peso), probablemente por la
mayor acidez del soporte TiO,. Otros autores investigaron el reformado de glicerol con
vapor de agua (glicerol/agua= 9:1) empleando catalizadores de Ni/Al,O3 y Ni/SiC a 673
K [9]. El catalizador Ni/Al,O3 (100 % de conversion de glicerol, 73% de conversién a
productos gaseosos, selectividad a H, de 90%) presenté una fuerte desactivacion por
formacién de coque (coque = 60% en peso), mientras que Ni/SiC fue activo (100 % de
conversion de glicerol, 95% de conversion a productos gaseosos, selectividad a H, de
70%) y estable durante 60 h de reaccion. El estudio del contenido de metal en
catalizadores basados en Ni mostré que con 10% en peso de Ni soportado sobre SiC se
alcanza la conversion total de glicerol, con 70% de selectividad a H,. Sin embargo,
catalizadores con menor carga (1% de Ni) resultaron mds selectivos a la formacién de

H; (80%) que Ni(10%)/SiC, aunque la conversién de glicerol fue menor (50%).
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Las principales desventajas de la utilizacion de catalizadores basados en Ni son
las altas temperaturas a las que deben realizarse la reaccion (entre 673 y 900 K), la
formacién de cantidades significativas de CO (selectividad hacia CO entre 15 y 30%) y
metano (5%). Otro inconveniente es la rapida desactivacién por formacién de coque lo
cual genera la necesidad de regenerar el catalizador periédicamente [10]. La ventaja
mds importante es el bajo costo del Ni en comparacién con los metales nobles que
suelen ser mas efectivos [11]; pero en los procesos industriales normalmente el costo
del catalizador no es demasiado significativo frente a los costos operativos,
especialmente si el catalizador no se desactiva o lo hace muy lentamente y puede ser

reutilizado.

Catalizadores de Co soportado sobre Al,O3; [12] y CeO; [7] fueron también
investigados en reformado de glicerol con vapor de agua. Co(15%)/Al,03 mostr6 a 823
K una conversiéon a productos gaseosos de 52% y relacion H,/CO de 6 con alto
porcentaje de coque depositado (20%) después de 4 h de reaccion. Co(15%)/CeO,
presentd conversion de glicerol de 100% y selectividad a H, de 88% a 798 K. La
relacion de reactivos (agua/glicerol) empleada fue 9:1. El catalizador de Co fue mas
activo y selectivo cuando se lo soporté en CeO, probablemente porque el metal estd
mds disperso (tamafo de particula 10-30 nm y 66 nm para Co(15%)/CeO, y
Co(15%)/A1,05 respectivamente) y ademads este soporte tiene un efecto promotor sobre

las particulas metélicas.

I1.2.5. Reformado de glicerol con vapor de agua empleando catalizadores basados

en metales nobles

Tanto el Pt como otros metales del Grupo VII (Ru, Pd, Ir), poseen la

particularidad de catalizar eficientemente la ruptura de enlaces C-C a la vez que
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favorecen la conversion del CO formado (WGS) [13]. Estas caracteristicas hacen a estos
metales aptos para producir H, a través de reformado de compuestos oxigenados
derivados de biomasa. Entre los metales nobles, el mas estudiado en reformado de
compuestos oxigenados fue el Pt, el cual es generalmente mds activo y estable que los
catalizadores basados en metales no-nobles para la reaccion de reformado de glicerol

con vapor de agua.

Soares et al. [14] estudiaron la influencia del sélido utilizado para soportar el Pt
sobre la produccion selectiva de H, mediante reformado en fase gas de glicerol. Los
catalizadores (Pt(3%)/Al,03, Pt(1%)/ZrO,, Pt(1%)/CeO./ZrO, y Pt(1.5%)/MgO/ZrO2)
exhibieron fuerte desactivacion durante la reaccion, mientras que el catalizador 5% Pt/C
mostro conversion de glicerol en productos gaseosos estable durante 30 h (a 623 Ky 1
atm). Los catalizadores soportados sobre 6xidos mostraron una relacién H,/CO de 1.5
mientras que el Pt(5%)/C present6 una relacion H,/CO de 1.3. Esta diferencia es debido
a la contribucién de la reaccion de WGS (Water Gas Shift) que se favorece cuando este
tipo de 6xidos se usa como soporte, haciéndolos mds apropiados cuando se quiere
producir H, selectivamente. De todas maneras, esta relacion H,/CO es baja, lo cual
indica que el gas obtenido (gas de sintesis) es apto para ser utilizado posteriormente en
procesos Fischer-Tropsch por ejemplo. A su vez, el soporte con mayor acidez (Al,O3)
fue el que mayor desactivacion presenté debido a la formacion de especies olefinicas

(que son precursoras de coque) sobre los sitios dcidos del soporte.

Otros autores [4] también utilizaron 5% Pt/C a temperatura moderada (entre 623
y 773 K) obteniendo un esperado aumento del rendimiento de H, (20 a 50%) cuando
aumenta la temperatura (de 623 a 773 K respectivamente). A su vez el estudio de la

cinética de la reacciéon de reformado de glicerol con vapor de agua entre 623 y 773 K
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indica que la reacciéon es de primer orden con respecto al glicerol. La principal
desventaja del catalizador de 5% Pt/C es su elevada carga metdlica y por consiguiente
su costo. La temperatura de reaccion utilizada cuando se emplea catalizadores basados
en Pt es moderada (623 y 723 K) respecto de las temperaturas de operacién utilizadas
cuando el catalizador es basado en Ni, mejorando de esta forma la eficiencia energética

del proceso.

Pompeo et al. [15] estudiaron el reformado de glicerol con vapor de agua sobre
catalizadores de Pt soportado en SiO,, ZrO,, y-Al,O3 y a-Al,O3 modificada con Ce y
Zr. Pt/ly-Al,O5 fue el menos activo y selectivo (conversion a productos gaseosos=7.5%,
selectividad a H,=61%), probablemente debido a que es mds activo en la deshidratacién
de glicerol. Pt/SiO, fue el mejor catalizador (conversion a productos gaseosos=100%,
selectividad a H,=69%) y fue utilizado para estudiar el efecto del tiempo de contacto
(mcat/Fé)ly) sobre la conversion y selectividad a 623 K y 1 atm de presion. A tiempo de
contacto bajo (0.2 min) se observo una importante cantidad de productos en la fase
condensada mientras que en la fase gaseosa la relacion H,/CO fue de 1.3; esa relacion
crecid hasta 2.4 cuando el tiempo de contacto fue 6.7 min. La cantidad de metano

formado en todos los experimentos fue practicamente despreciable.

La presencia de sitios dcidos en catalizadores empleados para el reformado de
glicerol implica una mayor formacién de productos en la fase condensada con la
consecuente disminucion de la produccién de H,, a la vez que favorece la generacion de
depodsitos carbonosos que son responsables de la desactivacion del catalizador [16,17].
Montini et al [18] informaron la adicién de 6xidos basicos como CeO, y La,Os al
soporte (Al,O3) en catalizadores de Pt utilizados en reformado de glicerol con el

objetivo de disminuir la densidad de sitios dcidos del soporte. Los catalizadores
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modificados con CeO, y LayOs resultaron mds activos. En efecto, a 623 K la
conversion de glicerol a fase gas sobre ambos catalizadores fue de 100% mientras que
utilizando Pt/Al,Os; en las mismas condiciones la conversién de glicerol a fase gas
alcanz6 solo el 20%. Pt/CeO,/Al,O3 fue mds selectivo hacia la produccién de H,
(relacién H,/CO de 27) que Pt/La;03/Al,0;3 (relacion Hy/CO de 21) y Pt/Al,O3 (relacién
H,/CO de 1.4). Pt/CeO,/Al,03 mostr6 una fuerte desactivaciéon después de 20 h de

reaccion mientras que Pt/La,03/Al,03 se mantuvo estable hasta las 50 h de reaccion.

Con el objetivo de mejorar la produccién de H; en el reformado de glicerol en
fase gas, se ha informado la adicion de un segundo metal (Ir, Cu, Fe, Sn, Co, Ni, Rh,
Os, Ru, Re) a catalizadores de Pt(5%)/C en relacion Metal/Pt 1:1 [19]. Sélo el
catalizador de Pt-Re/C fue mds activo comparado al catalizador monometdlico de Pt
(mayor conversion a productos gaseosos), mientras que Pt-Ni, Pt-Os y Pt-Ru
presentaron similar conversion a productos gaseosos que Pt/C. La mayor actividad del
catalizador bimetdlico Pt-Re fue atribuida a la formacién de una aleacion que estabiliza
la fase activa de Pt. Ademas, los autores informaron el uso de un sistema de dos lechos
cataliticos, uno de Pt/C para lograr una alta conversion de glicerol y un segundo
catalizador (Pt/Ce0,-ZrO,), que es activo en la reaccion de WGS, para convertir el CO

formado en H, y CO,.

Otros metales del Grupo VIII-X (soportados en La;0O3) tales como Ir, Ru, Rh,
Pd, Fe [20], también han sido utilizados como catalizadores en reformado de glicerol
con vapor de agua. Se encontrd el siguiente orden de conversién a productos gaseosos

para condiciones de reaccion similares (773 K, 1 bar, mcat/FgOly:BA Zcat h/mol):

Rh, Ru>Ni>Ir> Co>Pt>Pd > Fe
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Ru/La,Os, que fue el catalizador que mostr6 mayor conversién a fase gas

present? alta selectividad a CO (20%).

En este trabajo se estudiard el reformado de glicerol con vapor de agua, para

producir selectivamente H,, sobre catalizadores basados en Pt.

I1.3. Reformado en fase acuosa (APR)

El reformado en fase acuosa es un proceso termoquimico que permite producir
hidrégeno, alcanos y otros productos quimicos a partir compuestos oxigenados. Este
proceso resulta particularmente atractivo cuando la materia prima a reformar es biomasa
o un derivado de ella. Dumesic et al. [21] (Universidad de Wisconsin - Madison)
reportaron el uso de esta tecnologia por primera vez en 2002. Virent Energy Systems,
Inc. también ha participado del desarrollo del proceso de APR junto con la Universidad
de Wisconsin-Madison, en varios proyectos solventados por el U.S. Department of
Commerce y el DOE, y en colaboracion con otras empresas y 0rganismos
gubernamentales de Estados Unidos [22]. El reformado en fase acuosa implica la
posibilidad de producir hidrégeno por via catalitica a temperaturas mucho menores que
las requeridas para el reformado en fase gas.

El proceso global de reformado con agua es la resultante de dos reacciones
consecutivas: la descomposicion del compuesto oxigenado (C,O,Hzn42) y la reaccion de

Water-Gas Shift:

ChOnHinizy 2 nCO+ (n+ 1)H, Descomposicién
nCO + nH,0 - n(C0, + nH, Water Gas Shift
ChOnHinizy = nCO, + (2n+ 1)H, Reformado
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El reformado de  hidrocarburos oxigenados se ve favorecido
termodindmicamente a temperaturas mds bajas que las requeridas para reformar
hidrocarburos no oxigenados de similar longitud de cadena carbonada [23]. Esta
caracteristica es la que permite realizar el proceso en fase liquida, si se trabaja a
presiones mayores que la presion de vapor de agua a la temperatura de trabajo. Asi por
ejemplo, la temperatura mds baja a la que puede reformarse el hexano (C¢Hj4) estd
alrededor de los 680 K, mientras que para el sorbitol (C¢H;1406) que es el poliol de 6
carbonos, el reformado estd favorecido a partir de los 340 K. Por otra parte, la reaccion
WGS posee una energia libre de Gibbs negativa, por lo cual estd favorecida a menores
temperaturas lo cual es ampliamente conocido. De esta manera el proceso APR presenta
varias ventajas sobre el reformado en fase gas:

e La baja temperatura y la no necesidad de vaporizar la alimentacion resultan
en un consumo energético significativamente menor para calefaccionar el
reactor.

e Las presiones de trabajo posibilitan el tratamiento directo de la corriente
gaseosa para su purificacion por Pressure-Swing Adsorption (PSA) o
tecnologias de membrana.

e La menor temperatura de trabajo minimiza las reacciones de descomposicion
que suelen ocurrir cuando los carbohidratos se calientan a temperaturas
elevadas.

e La reaccion de WGS se produce en el mismo reactor de reformado
eliminando la necesidad de contar con un segundo reactor.

e Al operar en fase liquida se tiene un tamafio de equipos reducido.
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El mecanismo simplificado de la reaccion de reformado para un compuesto
oxigenado genérico de forma C,O,Hqns2) se muestra en la Figura 1.4 (adaptado de

[23,24]).

CO ——»C0, + Hy
CnonH(Zn)-L> C O H(2m+2) — C02 + H2

H 5 Conversion a
productos gaseosos

cnonH(2n+2)

Conversion a
productos liquidos

H,0

+H —
CnOmH(Zn) —2> cnOmH(2n+2) — an(2n+2)
(Alcanos)

Figura I1.4. Esquema de reaccion para el reformado en fase acuosa de compuestos
oxigenados derivados de biomasa. [m=(n-1)]

Existen inicialmente dos rutas principales de conversion de la materia prima
oxigenada. La primera se inicia con una deshidrogenacion, continda con una
decarbonilacion (pérdida de CO) que implica la ruptura de un enlace C-C y se completa
con la reaccion de WGS; esta via conduce a la formacion de productos gaseosos
(principalmente H, y CO,). Por otro lado, se observa una ruta alternativa que comienza
con una deshidratacion del reactivo que origina un doble enlace C=0 que luego se
hidrogena (para lo cual se requiere suministro de H, externo o generado in situ), esta via
conduce mayormente a la generacién de productos en fase liquida. El esquema de

reaccion planteado sugiere que un catalizador eficiente para el reformado en fase acuosa
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de hidrocarburos oxigenados debe favorecer la primera ruta del esquema propuesto y

por lo tanto tener la capacidad de:

Deshidrogenar
e Romper enlaces C-C.

Catalizar la reaccién de WGS

Inhibir las reacciones de metanacion

Los metales del Grupo VIII, entre los cuales se encuentra el Pt que fue el
seleccionado para el desarrollo de esta tesis, presentan buena actividad en la ruptura de
enlaces C-C y son catalizadores promisorios para el reformado en fase acuosa de

polioles [21,25,26,27].

La mayor parte de los trabajos relacionados con APR fueron realizados
empleando etilenglicol y glicerol como reactivos que son polioles de dos y tres carbonos
respectivamente, mientras que la cantidad de publicaciones que utilizan polioles de

cinco y seis carbonos (xilitol y sorbitol) es significativamente menor.

I1.3.1. Condiciones de operacion en APR.

Las condiciones de operacién utilizadas en la mayoria de las investigaciones

consultadas son las siguientes:

. Temperatura: 483 K y Presion: 22.4 bar
. Temperatura: 498 K y Presion: 25.8 0 29.3 bar
. Temperatura: 538 K y Presion 51.4 o 56 bar
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La eleccion de estas condiciones se debe a que el reformado de compuestos
oxigenados (sorbitol) es termodindmicamente favorable a temperaturas mayores a 400
K [23]. Por otro lado la conversién del reactivo se desfavorece cuando la temperatura es
menor (400 K) y a temperaturas mayores de 550 K se promueven las reacciones
laterales. La presion de operacion debe ser tal que el proceso ocurra en fase liquida, por
lo tanto para soluciones diluidas de reactivos se acepta que la presion sea superior a la

presion de vapor del agua a la temperatura correspondiente.

Los primeros estudios de APR, empleando etilenglicol como reactivo
oxigenado, mostraron que la naturaleza del metal empleado influye en la produccion
selectiva de H,; de esta manera la conversion de etilenglicol a 483 y 498 K [29]

disminuyo de acuerdo al siguiente orden:

Pt, Ni > Rh > Ru, Pd > Ir

Si bien tanto Ni como Pt y Pd mostraron niveles de conversion de etilenglicol
altos en estas condiciones, s6lo el Pt y el Pd mostraron selectividad relativamente alta
hacia H,. Rh, Ru y Ni fueron mas selectivos a la formacién de alcanos que es una
reaccion que consume H,. En las condiciones de reacciéon antes mencionadas el Ni
presenta una importante desactivacion. Estos primeros estudios mostraron al Pt como un
catalizador promisorio para APR debido a su actividad, selectividad y estabilidad
cuando el producto deseado es H,. La influencia del soporte también fue investigada
empleando catalizadores de Pt soportados sobre diferentes 6xidos (Al,O3, SiO,, SiO;-
ALO;,TiO; y ZrO;). Pt/ALLOs, Pt/TiO, y Pt/ZrO, fueron activos y selectivos hacia la

produccion de H, en APR de etilenglicol [23].
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Tal como se menciond antes, las materias primas mas estudiadas en el proceso
de APR fueron etilenglicol y glicerol [28,29,30,31,32]. Por ejemplo, Davda et al. [32]
reportaron resultados de APR de solucién acuosa etilenglicol 10% p/p a 498 K y 22 bar
utilizando como catalizadores diferentes metales (Pt, Pd, Rh, Ru y Ni) soportados sobre
silice. Obtuvieron mayor selectividad hacia la formacién de H, cuando se empleé Pd
(Su,= 98.5%, conversion a productos gaseosos de 3%) y Pt (Sy,= 77.9%, conversion a
productos gaseosos de 21%). Los demds metales resultaron menos selectivos hacia la
formacion de Hy: Ni (Sy,= 57%, conversion a productos gaseosos de 2.3%), Ru (Sy,=
7%, conversion a productos gaseosos de 26%), Rh (Sy,= 0.17%, conversion a productos
gaseosos de 15%). La baja selectividad de los catalizadores de Ru y Rh sugiere que en
estos casos fue mds importante el aporte de reacciones de metanacién y/o de Fischer-
Tropsch que consumen hidrégeno. Respecto de la selectividad hacia la formacién de
alcanos, el orden fue inverso Rh(60%), Ru(58%), Ni(13%), Pt(7%), Pd(0%). Cabe

destacar que el catalizador de Ni soportado sobre silice mostré una rapida desactivacion.

Compuestos oxigenados mas complejos fueron también sometidos a ensayos de
APR. Dumesic et al. [21] informaron resultados de APR de diferentes compuestos
oxigenados como glucosa, glicerol, sorbitol, etilenglicol y metanol utilizando un
catalizador de Pt soportado sobre nanofibras de y-alumina [21]. Las condiciones
experimentales empleadas incluian temperaturas de reaccion de 498 y 538 K, presiones
de 29 y 56 bar respectivamente y alimentaciones con exceso de agua (1% en peso de
compuesto oxigenado). La selectividad hacia H, fue mas alta para los compuestos
oxigenados de cadena mas corta (metanol 99%, etilenglicol, 96% glicerol 75%, sorbitol

66%, slucosa 50%) para un amplio rango de conversion de reactivo (50-99%).

I1.3.2. Reformado en fase acuosa (APR) de hidrocarburos oxigenados simples
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Existen numerosos trabajos sobre APR de glicerol empleando catalizadores de
Pt a temperaturas entre 400 y 650 K y presiones entre 1y 75 bar [33,34,35,36,37,38,39].
Luo et. al. estudiaron el efecto de la composicion del catalizador (contenido de metal) y
las condiciones de reaccidén para catalizadores basados en Pt/Al,Os3 y encontraron que
para un contenido de Pt de 1% p/p aproximadamente se obtiene un maximo rendimiento
a Hy (40%); sin embargo, la selectividad a H, permanece casi constante (70%) en el
rango de composicion estudiado (0.3%-1.2% de Pt). Asimismo observaron que al
aumentar la temperatura crece el rendimiento a H,, sin embargo el aumento de
temperatura debe ser acompafiado con el correspondiente aumento de presion y esto
genera una limitacion operativa importante. En APR de etilenglicol empleando Pt/Al,O3
también se observo un importante efecto de la concentracion de Pt (0.16 a 3.43% en
peso) en el catalizador sobre la conversion de sustrato en productos gaseosos (de 0.4 a
3.4 %) en condiciones de control quimico [28], probablemente debido a la mayor
disponibilidad de sitios metélicos del catalizador. Otros autores [40] mostraron que en
APR de etilenglicol (sobre Pt/C) la produccién de H, (a 523 K y 25 bar) aumenta con el
contenido de Pt, pero solo hasta 6% de Pt; catalizadores con mayor concentracion de
metal no mostraron variacion en la produccion de H,. Estos resultados sugieren que a
mayor carga metdlica la superficie puede sufrir sinterizacién en las condiciones de

reaccion.

El efecto del tamafio de particula de Pt sobre el APR de glicerol fue estudiado
por Lehnert et al. [34]. Estos autores encontraron que la selectividad hacia hidrégeno se
incremento6 con el aumento de tamafio de las particulas de platino de 78 % (a 1.6 nm) a
95 % (a 3.2 nm), mientras que la actividad no se vi6 afectada ya que la conversiéon de
glicerol se mantuvo alrededor del 20%. Cuando aumenta el tamafo de particula

disminuyen la cantidad de 4tomos de metal en bordes y esquinas, incrementdndose la
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cantidad de 4tomos en los sitios denominados terraza. Por lo tanto los resultados
obtenidos sugieren que la adsorcién de reactivos para la posterior ruptura del enlace C-
C se debe realizar preferentemente en sitios del tipo terraza. No se encontraron estudios

semejantes empleando materias primas mds complejas.

La influencia de la naturaleza del soporte en el reformado en fase acuosa de
glicerol con catalizadores basados en Pt fue estudiada por Menezes et al. [37] y los
resultados obtenidos a 498 K mostraron que con Pt(1.44%)/MgO y Pt(1.13%)/ZxrO; se
obtuvo una fase gaseosa mds rica en hidrégeno. Otros autores [31] también mostraron
que catalizadores de Pt(0.7-0.8) sobre sélidos con mayor densidad de sitios basicos
presentaron mayores conversiones a productos gaseosos (APR de glicerol), siendo
Pt/MgO el mas activo (48% de conversion a productos gaseosos, selectividad hacia H,
60%), sin embargo su baja estabilidad en las condiciones de reacciéon lo hace
inaplicable. Ciftci et al. [29] reportaron que en APR (498 K y 29 bar) de glicerol sobre
Pt/Al,03 el soporte sufre una transformacién de fase, de y-alumina a bohemita,
resultando un catalizador mds activo en la deshidratacién de glicerol. Cabe remarcar que
el catalizador (metal/soporte) empleado en APR debe ser resistente a las condiciones

extremas de temperatura, presion y exceso de agua al cual se lo somete.

El reformado en fase acuosa de glicerol fue también estudiado empleando
catalizadores basados en metales no-nobles, especialmente Ni, siendo su principal
desventaja la sinterizacion que sufre este metal en las condiciones de reaccion. Shabaker
et al. [38] evaluaron el reformado en fase acuosa de glicerol sobre catalizadores de
Ni/Al,Os, NiSn/Al,Os, Ni Raney y catalizadores Raney-NiSna 498 y 538 K. Mientras
Ni/Al,O3 y NiSn/Al,O; presentaron una fuerte desactivacion debido principalmente a la

sinterizacion, Ni-Raney y NiSn-Raney exhibieron buena estabilidad con el tiempo. La
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adicién de Sn al Raney-Ni mejor6 la selectividad hacia la produccién de H, debido a
que disminuy6 la formacién de metano mientras la conversidn a productos gaseosos se
mantuvo constante en aproximadamente 90%. Una diferencia clave entre catalizadores
basados en Ni y catalizadores basados en Pt en APR es que el CO y CO,; reaccionan con
H; para formar metano sobre catalizadores de Ni, mientras que la produccién de metano
sobre catalizadores de Pt soportado se produce por deshidratacién/hidrogenacion y

posterior rotura del enlace C-C [41].

I1.3.3. Reformado en fase acuosa (APR) de xilitol y sorbitol.

En afios mas recientes se ha avanzado en el estudio de azucares y compuestos
oxigenados derivados de biomasa tales como xilitol y sorbitol como materias primas
para la reaccion de APR, siendo ésta una reaccion versdtil que permite obtener
selectivamente combustibles gaseosos (H, o gas de sintesis) o productos liquidos,
especialmente alcanos, segin el tipo de catalizador empleado. Concretamente, se ha
informado en literatura la obtencién de alcanos [42,43,44,45], como asi también la
produccion selectiva de H; [21,30,46,47,48,49] mediante APR de xilitol y sorbitol. Los
resultados de estos estudios muestran que se pueden obtener alcanos cuando se utiliza
un catalizador bifuncional que posee sitios metalicos y acidos (metal soportado en
solidos acidos como Si0,-Al,03, zeolitas, etc.). De acuerdo con el esquema propuesto
en la Figura I1.4, el mecanismo de reaccion conducente a la obtencion de alcanos
involucra una primera etapa en el cual el reactivo pierde una molécula de agua
(deshidratacion) catalizada por un sitio acido. En una segunda etapa, el reactivo es
hidrogenado sobre un sitio metalico, lo cual requiere de la presencia de H, ya sea

externo, generado in situ o de alguna molécula que pueda cederlo [42]. En este
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mecanismo es imprescindible la presencia de sitios acidos e H; para llegar en una etapa

final a pentano o hexano segun se parta de xilitol o sorbitol.

Por otra parte, cuando el producto de interés es el H,, el mecanismo de
reaccion comienza con una deshidrogenacion tal cual se muestra en la Figura 11.4
seguida de decarbonilacidon; ambas reacciones ocurren sobre sitios metalicos [47]. De
esta forma surge un concepto primario de selectividad inicial donde el reactivo puede
inicialmente deshidrogenarse sobre un sitio metalico, lo cual favorecera la formacion de
H,, o bien deshidratarse sobre un sitio acido, lo cual favorecera la formacion de alcanos
y otros compuestos liquidos con menos 4tomos de O. Para la produccion selectiva de H,
se debe favorecer en primer lugar la reaccion de deshidrogenacion frente a la de
deshidratacion y obtener de esta forma, la mayor cantidad de productos gaseosos,
minimizando a su vez la cantidad de productos condensables. Adicionalmente, se debe
favorecer la formacion de H, respecto de los demés productos gaseosos, para lo cual se
debe a su vez encontrar un catalizador que favorezca la reaccion de WGS de manera de
convertir todo el CO con el agua presente en exceso en CO, y mas H, y evitar las
reacciones de metanacion que consumen H,. Cabe remarcar que el H, formado puede
ser también utilizado para hidrogenar otros productos liquidos formados mediantes

reacciones de deshidratacion de los reactivos.

La informacion disponible en bibliografia sobre APR de polialcoholes con 5 o
6 atomos de carbono muestra que en general se trabajan con altas cargas de platino
(alrededor del 5% p/p), temperaturas de reaccion entre 450 y 550 K y presiones de 30 y
60 bar; asimismo el reactivo suele alimentarse diluido en agua (1-10% p/p). Por
ejemplo, catalizadores basados en Pt con cargas metalicas 4 y 5% en peso resultaron

muy activos y estables en APR de sorbitol y xilitol, siendo la principal desventaja su
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contenido relativamente alto de Pt. Sobre estos catalizadores [47,48] se observd que al
disminuir la velocidad espacial aumenta la conversion total y también la conversion a
productos gaseosos tal cual era esperable, a la vez que disminuye la selectividad hacia
Hj, lo cual se debe a que su consumo en reacciones laterales. El maximo rendimiento a
H, informado hasta el momento en APR de xilitol y sorbitol fue de 32% y 21%
respectivamente obtenidos sobre 5%Pt/Al,03; (T=498 K y 29.3 bar). Por otro lado, se ha
comprobado [47] que el rendimiento a H, disminuye con el aumento del tamafio del
reactivo (sustratos de cadena de carbonos mads larga presentan menores rendimientos a
H;). Por su parte la selectividad a alcanos muestra una tendencia completamente

opuesta, siendo mayor cuando la cadena carbonada del reactivo es mas larga.

Se han estudiado diferentes soportes (Al,O3, TiO,, SiO, y diferentes tipos de
carbon, como asi también soportes basados en Nb) en el reformado en fase acuosa de
xilitol y sorbitol. La SiO, result6 inestable en las condiciones de reaccion ya que se
disuelve en la solucion acuosa en las condiciones de APR [50]. El méximo rendimiento
a H, obtenido utilizando 4%Pt/TiO, a 498K y 29 bar de presion fue de 20% cuando se
alimentd una solucion de 10% de xilitol en agua [48]. Soportes basados en Nb
presentaron alta densidad de sitios acidos y por lo tanto catalizadores de Pt soportados
sobre estos solidos fueron altamente selectivos hacia la formacion de alcanos [43]. La
relacion sitios metélicos/sitios acidos del catalizador influye en la distribucion de
productos de reaccion segin se ha reportado para APR de sorbitol empleando
catalizadores metalicos (Pt, Pd e Ir sobre ZrO,) [51]. Segun la bibliografia consultada,
Pt/AL,O; fue el catalizador mas activo, selectivo y estable para la produccion de H,. Sin
embargo aun no existe en la literatura un estudio sistematico de la influencia del

contenido de Pt del catalizador sobre la produccion de Ho.
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La composicion de la fase liquida obtenida durante el reformado en fase
acuosa de compuestos oxigenados derivados de biomasa empleando catalizadores
basados en Pt incluye numerosos compuestos provenientes de las sucesivas etapas de
deshidratacion e hidrogenacion [52,53,54,55]. Por ejemplo, para el APR de sorbitol se
encontraron mas de 260 productos formados en la fase condensada, aunque solo 25 a 30
de ellos presentaron concentraciones significativas y el resto solo aparecieron en
concentraciones despreciables (trazas). Entre los principales productos liquidos se
pueden mencionar cetonas, alcoholes, furanos, éteres ciclicos, acidos carboxilicos,
entre otros. La composicion de la fase liquida varid6 con la velocidad espacial,
aumentando la selectividad a compuestos de 6 carbonos (C¢) (de 19 a 31%) cuando
aumenta la velocidad espacial (de 0.6 a 3.0 h') [56]. Esto se debe a que la
fragmentacion del sorbitol es menos probable cuando el tiempo de contacto es menor.
La cantidad de productos disminuye cuando la molécula de sustrato es menos compleja.
A su vez cuando se estudid la influencia de la concentracion de sustrato en la
alimentacion sobre la distribucion de productos de reaccion, se observd que la
conversion de sorbitol en productos liquidos aumenta en forma lineal cuando aumenta
la concentracion de alimentacion. Por lo tanto si se pretende fomentar la conversion en

productos gaseosos conviene trabajar a concentraciones de reactivo mas baja (1-10%).

La utilizacion de un medio liquido, particularmente en presencia de gran
exceso de agua, puede afectar negativamente la estabilidad del catalizador, y uno de los
factores claves al evaluar la factibilidad econdémica de un proceso es la estabilidad del
catalizador. Sin embargo en la literatura hay pocas publicaciones que muestren
resultados de caracterizacion de catalizadores después de ser utilizados en reaccion en
condiciones iguales o similares a las utilizadas en APR (temperatura, presion y exceso

de agua). Kim et al. [56] informaron que para un proceso de hidrodeoxigenacion de
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polioles (sorbitol y manitol), llevado a cabo en condiciones similares al APR (518 K, 62
bar), empleando catalizadores basados en Pt (Pt/Zr-P y Pt-ReO/C), Pt/Zr-P pierde 97%
de su superficie BET y 86 % de los sitios de Pt expuestos, mientras que Pt-ReO/C sélo
pierde 17% de su superficie BET y la cantidad de sitios de Pt expuestos se multiplica
por un factor de 3.5. Estos resultados indican que el C utilizado como soporte es mas
estable que Zr-P en las condiciones de reaccion mientras el ReO estabiliza la fase

metalica impidiendo la aglomeracion de particulas de Pt.

I1.4. Resumen

El proceso de reformado de compuestos oxigenados involucra esencialmente dos
etapas consecutivas: 1) la descomposicion del reactivo oxigenado y 2) reaccién de
WGS. Los que mostraron mayor actividad y selectividad fueron los catalizadores de Pt;
sin embargo la carga de metal fue elevada en muchos casos y por lo tanto, teniendo en
cuenta el costo del metal, es necesario optimizar el proceso en cuanto al contenido de Pt

y a la utilizacién de soportes que contribuyan a maximizar los rendimientos a Ho.

Un aspecto que no es tenido en cuenta en la bibliografia en general es el andlisis
de parametros como la productividad de H, (mmol/h g.,) en funcion de variables de
operacion (WHSV, T, P entre otros) con el objetivo de lograr que sea viable producir H,

a través de APR de compuestos derivados de biomasa.

Por otra parte es necesario efectuar un estudio més detallado de la viabilidad de
los procesos que tenga en cuenta la produccion de H; en relacién al costo y la vida qtil
del catalizador, la energia invertida en alcanzar la temperatura y presion de operacion y
los beneficios medioambientales derivados del uso del H, producido como vector

energético.
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Respecto de la produccién de hidrégeno por reformado de glicerol con vapor de
agua. El desafio principal que se plantea es la optimizacién en cuanto a la actividad y
estabilidad del o los catalizadores empleados, la temperatura de operacién y la

productividad de H, por unidad de masa de catalizador.

Por otra parte si se quiere producir H, a partir de compuestos mas complejos
(como xilitol y sorbitol), el reformado en fase acuosa es la opcién més factible. Sin
embargo es importante establecer las condiciones mds favorables (contenido de metal,
WHSYV, concentracién de reactivo) para mejorar la productividad de H, y disminuir la
conversion en productos condensables. Es necesario un estudio de los catalizadores
utilizados en reaccion para determinar posibles modificaciones en la superficie tanto del

soporte como del metal.
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CAPITULO III

CAPITULO III: EXPERIMENTAL.

II1.1. Reactivos, soportes, drogas y gases empleados.

II1.1.1. Gases

e Hidrégeno: AGA 4.5.
e Nitrégeno: AGA 4.5.
e Aire:AGA, calidad industrial.
e Helio:AGA 4.5.
ITI.1.2. Reactivos
e Glicerol 299%, marca Sigma Aldrich
e Sorbitol > 98%, marca Sigma
e Xilitol > 99%, marca Sigma
e Agua: deionizada.
I11.1.3. Soportes comerciales

e Silice comercial-Grace Davison G62

Alumina comercial Cyanamid Ketjen CK300

MgO Carlo Erba (99.7%)
e Ceria comercial — Rhodia HSAS5
e n-propoxido de zirconio (Zr(OC3sHy7)4)

Titania comercial Hombifine N, Sachtleben Chemie

I11.1.4. Drogas empleadas en la sintesis de catalizadores

e Acido cloroplatinico 99.995% marca Aldrich

e Nitrato de tetraminplatino 99.99% marca Aldrich
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I11.2. Preparacion de catalizadores.

En el desarrollo de esta tesis se emplearon catalizadores de Pt soportado sobre
sOlidos de diferente naturaleza. Para el reformado de glicerol con vapor de agua se
prepararon catalizadores con un contenido de Pt de 0.50 % en peso, los cuales se

detallan a continuacion:

Pt(0.50)/A1,03

e Pt(0.50)/S10;-I(a partir de acido cloroplatinico)

e  Pt(0.50)/S10,-1I (a partir de nitrato de tetraminplatino)

e Pt(0.50)/MgO

e Pt(0.50)/TiO,

Los catalizadores preparados para ser evaluados en la reaccion de Water Gas

Shift (WGS) fueron:

e Pt(0.50)/ TiO,

e Pt(0.50)/CeO,

e Pt(0.50)/ZrO,

Los detalles de la preparacion de estos catalizadores, asi como los resultados de

los ensayos de caracterizacion y de actividad catalitica se encuentran en el Capitulo V.

Para el reformado en fase acuosa, se prepararon los siguientes catalizadores

(entre paréntesis se lee el contenido de Pt en % en peso):

e Pt(0.30)/ALL03
e Pt(0.57)/ALL03

e Pt(1.50)/ALL03
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e Pt(2.77)/ALLO3

e Pt(0.50)/SiO,

En el Capitulo VI de esta tesis se detallan tanto la preparacién como la

caracterizacion de estos catalizadores, asi como su desempeifio en reaccion.

Todos los catalizadores listados anteriormente,

previo a los ensayos de actividad

catalitica fueron tratados en aire e hidrégeno en el equipo que se describe a

continuacion.

I11.2.1. Descripcion del equipo de calcinacion

El equipo empleado para realizar los tratamientos térmicos necesarios para la

preparacion de los catalizadores, ya sean éstos realizados en aire o nitrogeno, se muestra

en la Figura III.1:

Manifold

®)
H_J
Linea 1 Linea 2
(Aire, N,) (Aire, N,, H,)

Llave de corte
Conexién T

. Llave de 3 vias

Tamiz molecular 3A

. Cartucho Pd/c

Cartucho Mn

. Vilvula aguja
. Rotdmetro

9.
10. Horno

11. Programador de temperatura
12. Termocupla

13. Linea de exhaucién

Reactor

Aire
—— N,
—— H,

Figura III.1. Equipo de calcinacién
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Este equipo de calcinacién puede usarse con tres gases distintos para lo cual
posee un sistema de llaves que permiten realizar las conexiones deseadas. Las muestras
pueden tratarse en aire, nitrégeno o hidrégeno.

El aire y nitr6geno se emplean para tratamientos de calcinacion de catalizadores
y soportes, mientras que el hidrégeno se emplea para procesos de reduccién de la fase
metdlica de los catalizadores.

Ambas lineas estdn provistas de llaves de corte que permiten el pasaje o corte
del flujo de nitrégeno, aire o hidrégeno a sus respectivos rotdmetros, a través de los
cuales es posible graduar los caudales volumétricos de dichos gases.

El reactor donde se llevan a cabo los tratamientos térmicos es de vidrio y opera
como reactor de lecho fijo continuo con flujo pasante de gas. Este reactor posee una
vaina donde se coloca una termocupla (Tipo K) que permite controlar y medir la
temperatura en el reactor, la cual a su vez, se hallan conectadas a un controlador—
programador de temperatura que opera con una tensién de 220 V.

La linea de aire estd provista de un cartucho conteniendo zeolita 3A que permite
eliminar el agua que pudiera contener el aire, mientras que las lineas de nitrégeno e
hidrégeno estan provistas de cartuchos de zeolita 3A y cartuchos (deoxo) de Mn y Pd/C
respectivamente, que permiten eliminar el oxigeno que pudiese estar presente en estos
gases. Periddicamente, tanto la zeolita como el deoxo se regeneran siguiendo los
siguientes procedimientos.

Regeneracion de zeolita 3A

El cartucho utilizado se regenera a una temperatura de 623 K en vacio durante 6
h para eliminar el agua retenida en los canales de la zeolita. Finalizada la regeneracion,
se suspende el calentamiento y se deja enfriar el cartucho que contiene a la zeolita hasta

temperatura ambiente manteniendo el vacio.
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Regeneracion del deoxo de Mn

Se regenera a una temperatura de 623 K durante 6 h mediante el pasaje continuo
de un flujo de hidrégeno (25 ml/min) a través del cartucho que contiene al deoxo a los
fines de eliminar el oxigeno.

La regeneracion del deoxo de Mn es completa cuando se observa un cambio del
color marrén (no regenerado, el Mn se encuentra como Mn** formando MnO,) al color

2
verde claro (regenerado, el Mn se encuentra como Mn™~).

III.3. Técnicas empleadas para la caracterizacion de los soportes y

catalizadores

I11.3.1. Difraccion de Rayos X (DRX)

La técnica de difraccion de rayos X se utiliza para caracterizar las fases
presentes en los catalizadores sélidos brindando informacion sobre el ordenamiento y el

espaciado de los d&tomos en materiales cristalinos.
I11.3.1.1. Fundamentos de la técnica de Difraccion de Rayos X

El fundamento del método de difraccion de rayos X, radica en que un cristal es
una distribucién regular, repetitiva y ordenada en el espacio de sus dtomos, iones o
moléculas constituyentes y que la distancia entre ellos es del mismo orden de magnitud
que la longitud de onda de los rayos X, por lo que el cristal, de acuerdo a las leyes
Optica, puede producir fenémenos de difraccion de la radiacion caracteristica.

La técnica de difraccion de rayos X se basa en la incidencia, con un determinado

angulo 0, de un haz de rayos X sobre una muestra plana. La intensidad de la radiacién
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difractada, resultante de la interaccién del haz con el sélido, es funcidn de la distancia
entre los planos cristalinos que configuran la estructura y del dngulo de difraccién 6.

En la difraccién los rayos dispersados que no estin en fase dan lugar a la
interferencia destructiva, mientras que los que estdn en fase dan lugar a la interferencia
constructiva. Para la interferencia constructiva se cumple la Ley de Bragg dada por la
siguiente ecuacion:

n-A=2-d,, -send (Ecuacién I11.1)
Donde:
0: dngulo de difraccion (grados)

dnki: distancia entre los planos cristalinos (A)

A: longitud de onda de la fuente de rayos X utilizada (A)

n: nimero entero que representa el orden de reflexion

Los dtomos localizados exactamente sobre los planos de un cristal contribuyen a
la intensidad del haz difractado, mientras que los dtomos dispuestos exactamente en la
parte media entre los planos ejercen una interferencia destructiva méxima. Los

localizados en posiciones intermedias pueden interferir constructiva o destructivamente.

La potencia dispersora de un 4tomo para la radiaciéon X depende del nimero de
electrones que posee. La posicion de los haces difractados por un cristal depende
unicamente de la forma de la unidad repetitiva del cristal y de la longitud de onda del
haz. La intensidad de los haces difractados por un cristal depende del tipo de atomo
contenido en el cristal y de su localizacién en la celda reticular unitaria. Por lo tanto, no
existen dos sustancias que tengan patrones de difraccion idénticos, cuando se considera

tanto la direccion como la intensidad de todos los haces difractados [1].
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I11.3.1.2. Condiciones experimentales

Las experiencias de difraccion de rayos X se realizaron en un difractometro de
rayos X marca Shimadzu XD-DI. La muestra a analizar se colocé sobre un
portamuestra y se hizo incidir sobre ella una radiacién monocromética CuK, con una

longitud de onda A = 1.5405 A y con un filtro de Ni.

Los dngulos de barrido se seleccionaron de acuerdo a las caracteristicas de las
muestras a analizar. La radiacion difractada se colecta por un detector movil situado en
todo momento en la direccion de los rayos difractados. Por lo tanto, un difractograma de
rayos X proporciona informacién sobre la posicion, intensidad, forma y ancho de las
lineas de difraccion de rayos X que suministrardn la informacion necesaria para poder, a

fin de poder determinar la estructura cristalina de las muestras.

I11.3.2. Determinacion del area superficial especifica.

I11.3.2.1. Método BET (Brunauer, Emmet y Teller).

Se determind la superficie especifica por el método BET (Brunauer, Emmet y
Teller) para todos los catalizadores y soportes. El método BET es uno de los métodos
mds empleados para determinar superficie especifica a partir de una isoterma de
adsorcion fisica de un gas inerte (usualmente N;) sobre la superficie de un sélido a la

temperatura de ebullicion del gas (77 K en el caso del N»).

La teoria de BET es una generalizacion de la teoria de Langmuir para adsorcion

en monocapa y se basa en las siguientes suposiciones [2]:

1. La adsorcion se produce en capas superpuestas de moléculas
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2. No hay heterogeneidad superficial, o sea no hay adsorcién preferente sobre

ningtin punto de la superficie
3. Las moléculas adsorbidas no interaccionan entre si.

4. Se supone un mecanismo determinado para la primera capa y otro distinto para

las demads, siendo igual el mecanismo para las capas segunda en adelante.

Para el desarrollo de la ecuacién de BET se plantea el mismo tipo de equilibrio
dindmico utilizado por Langmuir, s6lo que se generaliza para infinitas capas. Luego se
plantean sumatorias que, para poder ser resueltas, se supone que los calores
desarrollados por el fenémeno desde la segunda capa en adelante, son iguales entre si e
iguales al calor de condensacién, mientras que la primera capa desarrolla un calor
distinto a los de las demds. Esto equivale a decir que las propiedades de evaporacion-
condensacion de las moléculas desde la segunda capa en adelante son similares al

estado liquido.

El célculo se basa en la determinacién del volumen de gas requerido para formar
una monocapa sobre la superficie del sélido. Se emplea la representacion grafica de la

isoterma BET en su forma linealizada, la cual se presenta a continuacion:

P _ 1 JC&1liP (Ecuacién II1.2)
V.P,—-P) V_-C |V -C|P,

Donde:

V: volumen de gas adsorbido en condiciones normales (1 atm y 273.15 K) a una presién

parcial P de adsorbato
Po: presion de saturacion del N, a 77 K

Vi volumen de gas requerido para formar una monocapa
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P/Py: presion relativa

C: constante relacionada con la energia de adsorcidn neta segin la Ecuacién I11-3:

E, —-E
C=exp (gJ (Ecuacién I11.3)

E;: calor de adsorcion

E,: calor de condensacion

R: constante de los gases ideales
T: temperatura absoluta

Para la determinacion del volumen de gas adsorbido de la monocapa (V) se
utilizan los volumenes adsorbidos correspondientes al intervalo de presiones relativas
de adsorbato (N;) comprendido entre 0.05 y 0.3. Representando P/V.(Py-P) frente a P/P
y teniendo en cuenta la Ecuacion III-2 se obtiene una recta cuya pendiente es (C-

1)/Vin.C y la ordenada al origen es 1/V,.C, de manera tal que definiendo :

o= C-1 B 1
v -C Y VvV _-C
se determinan V, por la ecuacion:
1 .,
n = (Ecuacion 111.4)
a+pf

Conociendo V,, se puede determinar ahora le valor de C haciendo uso de las
ecuaciones anteriores que definen a a y B junto con la superficie especifica dada por la

Ecuacion II1-5:

S, =-m 0% (Ecuacion 1I11.5)
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Donde:

S,: superficie especifica (mZ/g)

Vm: volumen de gas requerido para formar una monocapa (ml)
Vm: Volumen molar = 22400 ml/mol

No: nimero de Avogadro = 6.03. 10* moléculas/mol

m: masa de muestra (g)

o: drea ocupada por cada molécula de N, adsorbida = 16.2 A*a77K

Sustituyendo los valores de Ny, vi, ¥ G en la ecuacion se obtiene finalmente la
Ecuacion III-6 que permite determinar la superficie especifica por el método BET:

435-V
g _ 435V,

g

(Ecuacion I11.6)
m

I11.3.2.2. Condiciones experimentales

La determinacion de isotermas de adsorcién de N, a 77 K mediante un método
volumétrico se realizé en un sortdmetro Quantochrome Nova 1000. Las muestras fueron

desgasadas previamente a 523 K en vacio.

Luego se introdujeron sucesivas cargas de gas (N,) a presiones crecientes en un
recipiente que contiene la muestra, dejando pasar el tiempo suficiente (30 s) para lograr
el equilibrio en cada punto, con una tolerancia del 5 % a los fines de poder medir el
volumen de gas adsorbido en funcién de la presion del gas. De esta forma se puede
obtener la isoterma de adsorcion caracteristica de cada sélido. Finalmente, se modelan
los resultados por aplicacién de la ecuacion de BET linealizada para poder determinar

asf la superficie especifica requerida.
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I11.3.3. Espectroscopia de Absorcion Atémica

La emisioén de radiacion caracteristica de cada elemento y la correlacién de la
intensidad de la emisidn con la concentracion de tal elemento, forman la base de la

absorcion atémica de llama.

Una sustancia absorbe radiacién electromagnética s6lo cuando la energia de
dicha radiacion corresponde a la energia necesaria para ocasionar algin cambio quimico
en la molécula. Estos cambios pueden ser electronicos (cambio en la energia de los
electrones distribuidos alrededor de los atomos de la molécula), vibracionales (cambios
en la separacion promedio de los nucleos de dos 0 més 4tomos), y rotacionales (rotacion
de un dipolo quimico). Se necesita una energia mds alta para que se efectien
transiciones electronicas (cambios) que la que se necesita para que se efectien
transiciones rotacionales o vibracionales. Por lo tanto, las transiciones electrénicas son
ocasionadas por accion de la luz visible y ultravioleta; en tanto que los cambios
rotacionales y vibracionales son ocasionados por absorcion de luz infrarroja o de mayor

longitud.

I11.3.3.1. Ley de Beer

Esta ley establece que la cantidad de luz o energia absorbida por una solucién es
una funcién exponencial de la concentracion de la sustancia absorbente presente y de la
longitud de la trayectoria a través de la muestra. Cuya relacién matemaética de la ley es

la siguiente:

A=a-b-c

Donde:

a = absortividad, es caracteristica para cada especie absorbente, evaluada en una
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longitud de onda especifica.
b = espesor de la celda.
¢ = concentracion de la muestra.
En sentido estricto la ley de Beer es aplicable inicamente a energia radiante

monocromatica.

I11.3.3.2. Fundamento del Analisis por Absorcion Atémica

La espectroscopia de absorcidn atomica, se basa en hacer pasar por la llama la
radiaciéon de una fuente externa de luz, que emite la linea o las lineas espectrales
correspondientes a la energia necesaria para una transicion electrénica del estado
normal a un estado excitado. La Figura III.2 muestra un esquema del equipo de

espectroscopia de absorcidn atomica

Los gases de la llama se consideran como un medio que contiene dtomos libres y
no excitados, capaces de absorber radiaciéon de una fuente externa, cuando dicha
radiacién corresponde exactamente a la energia requerida para una transicién del
elemento investigado de un estado electrénico normal a un estado mayor de excitacion.
La radiacién que no es absorbida pasa al monocromador, el que aisla la linea espectral

excitante de la fuente de luz y se envia hacia el detector.

Lentes de enfoque

| Selector de A Detector
— / r‘

\
Lampara Muestra

Procesador
. - i ¢—( Amplificador
Emisora vaporizada . desefial . < P

Figura II1.2. Esquema del equipo de absorcién atémica

La absorcién de radiacion de la fuente de luz depende de la poblacion del estado

normal, la cual es proporcional a la concentracién de la solucion rociada en la llama. La
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absorcién se mide por medio de la diferencia entre las sefiales transmitidas en presencia

y ausencia del elemento analizado.

I11.3.3.3. Condiciones experimentales

Previo a la determinacién de metales por medio de la técnica de espectroscopia
de absorcion atdmica, la muestra fue sometida a un tratamiento de manera de lograr la
total disolucion de la misma. El procedimiento consistié en un ataque de la muestra con
una solucién de H,SO, preparada mezclando volimenes iguales de agua y de 4cido. La
mezcla se calent6 mediante una plancha calefactora a 423 K hasta disolucién total de la
muestra sOlida. Luego, se enras6 a un volumen previamente establecido y se diluyo

nuevamente para determinar asi el contenido de metal por absorcién atémica.

I11.3.4. Espectrometria de emision atéomica con plasma acoplado inductivamente

(ICP-AES)

1I1.3.4.1. Generalidades.

La espectroscopia de emisién atémica con plasma acoplado inductivamente
(ICP-AES) es una variante de las técnicas de andlisis por espectrometria de masas. Las
ventajas principales de esta técnica radican en la alta precision, bajos limites de
deteccion (partes por billén) y bajo costo econémico, analizando la mayoria de los
elementos e isétopos presentes en la tabla periddica de manera simultdnea en no mas de
un par de minutos. Es por lo tanto una técnica ideal en el andlisis del contenido
elemental de sélidos. Se basa en la medicion de la radiacion de la linea espectral emitida
por atomos excitados en un plasma de Ar generado por calentamiento inductivo con un
campo electromagnético de alta frecuencia. La intensidad de esta emisién es indicativa

de la concentracién del elemento dentro de la muestra [3]. La Figura II.3 muestra un
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esquema del equipo de espectroscopia de emisién atomica con plasma acoplado

inductivamente utilizado.

Espectrometro de Interface de toma de muestraPlasma inductivo acoplado  Sistema de inyeccién de muestra

Masas del plasma
I | | |
Filtro cuadripolar Lentes de
masico induccion
i6nica
— —o-:(o =] S o w—
@ ﬁ ﬁ E Muestra
Bobinas de

Radiofrecuencia

L, T,

Vacio turbomolecular

!

Vacio
mecanico

Figura II1.3. Equipo de espectrometria de masa con plasma de acoplamiento inductivo.

El andlisis por ICP comienza con la dilucién a trazas de la muestra a analizar,
luego una alicuota es sometida a atomizacién al pasar por un orificio estrecho. La
inyeccion de la muestra liquida se realiza mediante un sistema nebulizador, donde se
consigue la atomizacién, por efecto Venturi, de la vena liquida que entra en el
dispositivo por medio de una bomba peristéltica.

Podemos definir un plasma como cualquier volumen de gas con parte de sus
moléculas o atomos ionizados y coexistiendo a alta temperatura (8.000 K) en una
mezcla de iones, electrones, atomos neutros ¢ atomos excitados. Tradicionalmente se
suele decir que hay cuatro estados de la materia: liquido, sélido, gaseoso y plasma.
Brevemente, la generacion del plasma se consigue sometiendo un flujo de gas, que se
conoce como gas plasmoégeno (Ar usualmente), a la accion de un campo magnético
oscilante, inducido por una corriente que oscila a alta frecuencia. En el proceso de

generacion del plasma, los iones de Ar y los electrones libres presentes son acelerados
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siguiendo trayectorias anulares, debido a la alternancia del campo magnético presente
generado por el generador de radiofrecuencia. En la Figura III.4 se muestran los
procesos de generacion de plasma.

Por efecto Joule, que involucran friccién idnica y electrénica, se consiguen
energias elevadas, llegando a obtener temperaturas de hasta 8.000 K en las zonas de
maxima intensidad del campo.

Coexistiendo con el plasma encontramos al menos las siguientes especies
idnicas: electrones (e), iones de argén (Ar"), dtomos de argén en estado fundamental
(ArO), atomos de argén excitados (Ar*), moléculas de argén ionizadas (Ar,"), neutras
(Ar,") y excitadas (Ar,*). Con este conjunto de especies, es de esperar que se produzcan
procesos de recombinacion radiante del tipo:

Ar+e --> Ar' +2¢
Ar*+e --> Ar* + hy

Ar* --> A + hy

1. Antorcha de 2. 3.
cuarzo 0000 0000
1 1
N N
©00© | | ©000 | |
Bobinas Chispa de Alto
Flujo tangencial Camp}o. Voltaje
de Argén magnetico
5. Muestra
4. mm———— 3 “  vaporizada
0000 { 0000
_________________ 1 O 1
Z R R —
©000 ; | | K . ©000 | |
Colisién inducida de Formacién deplasma d
iones de Argén acoplamiento inductivo

Figura II1.4. Procesos de generacién de plasma
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Este tipo de procesos explica el hecho de que el plasma aparente ser una llama,
cuando en realidad no lo es, no existe ningin proceso de combustion quimica
convencional en el proceso de generacidn. Por lo general la antorcha donde se genera el
plasma consiste en tres tubos concéntricos de cuarzo. A los dos tubos mds externos les
llega Ar en forma tangencialmente, mientras que al mds interno le llega un flujo
laminar.

En el nucleo del plasma se alcanzan temperaturas de hasta 10.000 K. La muestra
es calentada por conduccion y radiacion cuando atraviesa el plasma. En el centro del
canal se alcanzan temperaturas de 5.000 a 7.000 K.

El plasma de Ar excita los dtomos presentes en la muestra a un estado M".
Conociendo la temperatura en el canal central y los valores de las primeras energias de
ionizacion, se sabe que la mayoria de los elementos se ionizardn y aquellos 4tomos con
valores inferiores a 10 eV lo hardn en mas de un 50%. Es decir el Ar es una fuente de
ionizacion eficiente. Luego tanto el plasma como los iones de la muestra pasan al
policromador que sirve para separar las lineas espectrales de los diferentes elementos.

Pueden distinguirse dos tipos de instrumentos de ICP-AES:

e Los espectrometros de lectura directa que poseen varias ranuras de deteccion
prealineadas que permiten la deteccion simultdnea de todos los elementos de
interés. En este disefio, las lineas analiticas, por ejemplo el tipo de elementos
medidos, no pueden cambiarse con facilidad.

e Los espectrometros secuenciales mds flexibles que utilizan s6lo un canal donde
los diferentes elementos son detectados secuencialmente al rotar el
monocromador, lo que obviamente ocupa mucho mds tiempo que el enfoque

simultaneo.
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I11.3.4.2. Condiciones experimentales para el ICP-AES

Se pes6 una determinada cantidad de muestra (0.1 g), se agregé 20 ml de H,SOy4
(49% v/v), luego se colocd sobre una plancha calefactora a 723 K durante 2 horas a
reflujo para evitar la evaporacion del agua, a fin de asegurar la completa disociacién de
los cationes metélicos en la muestra. Se dej6 enfriar hasta temperatura ambiente y se
diluy6 para lograr una concentracion determinada. Luego se colocé una alicuota en el
nebulizador del ICP y se midi6 la cantidad de dtomos del cation M por volumen de
muestra, por lo tanto se pudo determinar la cantidad porcentual en peso del cation M en
la muestra sélida inicial. Esta concentracion se determiné en un equipo Perkin-Elmer

Optima 2100 DV.

I11.3.5. Quimisorcién de hidrégeno.

I11.3.5.1. Descripcion de la técnica.

La quimisorcién selectiva de gases, en este caso particular utilizando H;, es un
método que brinda informacién acerca de la dispersion de la fase metdlica soportada,
esto es, da idea de la relacion entre dtomos superficiales expuestos y dtomos metdlicos
totales presentes en el catalizador. Los d&tomos superficiales son precisamente los que se
pueden cuantificar a partir de la adsorcién quimica sobre los mismos, de las moléculas

de un gas seleccionado. La dispersion metdlica (Dyy) se define como:

donde:
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ny;: niimero de dtomos de metal M en la superficie.

ny :ndmero total de 4tomos de metal M.

Esta técnica consiste en establecer la cantidad de gas necesaria para formar una
monocapa de gas quimisorbida sobre el metal. Esta quimisorcién es selectiva porque el
gas empleado se une quimicamente solo a los 4dtomos metélicos superficiales sin
difundir al interior de la particula de metal. El gas se encuentra quimicamente adsorbido

a la superficie metalica, a diferencia del método de Brunauer-Emmet-Teller (BET), en

el que el gas estd adsorbido fisicamente y no selectivamente sobre toda la superficie.

En el método de quimisorcion es importante conocer las condiciones
experimentales en las cuales el gas de adsorbe sobre los metales y su correspondiente
estequiometria. La estequiometria de adsorcién se determina midiendo la adsorcidon

sobre un metal puro de drea superficial conocida.

Los gases mds cominmente utilizados en experimentos de quimisorcion son Hy,
0, y CO [4,5,6], los dos primeros se quimisorben disociativamente sobre la mayoria de
los metales. En este trabajo de Tesis, se utiliza la quimisorcién de H, de las muestras de
catalizadores metdlicos para determinar la dispersion metalica y poder relacionar dicho

valor con la actividad catalitica obtenida en la reaccion.

Existen al menos dos métodos cominmente empleados para llevar a cabo la
quimisorcién del H; sobre la superficie metdlica: quimisorcidén volumétrica estatica de
H; (que es utilizado en este trabajo de tesis) y quimisorcion por pulsos de H, a baja

temperatura.

La quimisorcién volumétrica estdtica en la cantidad de moléculas remanentes en

la fase gas, después del contacto de una cantidad conocida de gas con la muestra de
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catalizador. La cantidad de moléculas adsorbidas se puede obtener por diferencia entre
la cantidad de gas presente inicialmente en un volumen calibrado y la cantidad
remanente en la fase gas una vez alcanzado el equilibrio. Se utiliza un transductor
electrénico de presion para seguir los cambios de presion, a través de los cuales, y
conociendo los volimenes de los recintos involucrados, podemos calcular las cantidades
de gas. A presiones muy bajas y temperatura ambiente, los gases tienen un
comportamiento cercano al ideal y entonces serian aplicables las leyes de los gases
ideales. En este caso la dispersion metélica de los catalizadores se obtuvo por el método
de la doble isoterma [7], utilizando el modelo de adsorciéon de Langmuir. Este método
consiste en determinar el hidrogeno total adsorbido mediante la isoterma total y el
hidrégeno reversible mediante la isoterma reversible, cuyos valores de cantidad
adsorbida se extrapolan a presion cero y se restan. El H, quimisorbido en forma
irreversible es la diferencia entre el total y el reversible, a partir de la cual se calcula la

cantidad de atomos de metal expuestos si la estequiometria de adsorcién es conocida.

El método volumétrico estdtico tiene la ventaja de contar con una elevada
precision. Por otro lado, su principal desventaja es la lentitud de la medicion, debido a
que la fase gas y el catalizador deben alcanzar el equilibrio en cada punto de medida

para obtener resultados representativos y confiables.

I11.3.5.2. Procedimiento y condiciones experimentales

En el esquema de la Figura IIL5, el volumen de la tuberia de vidrio (13) es
conocido, al igual que el volumen del reactor (1) que contiene la muestra. Ambos
volimenes fueron calibrados con helio; en particular, el volumen muerto del reactor se
midi6 en cada experimento con la muestra a analizar cargada (esto permite descontar el

volumen que ocupa el catalizador).
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1-Reactor tubular de volumen muerto conocido
2-Horno calefactor

3-Controlador de temperatura
4-Almacenamiento de gas

5-Medidor de presién

6-Lampara de ionizacidn

7-Lector de vacio

8-Bomba mecéanica

9-Bomba difusora

10-Llave 3 vias

11-Llave corte

12-Entrada de gases para pretratamientos
13-Seccién de volumen muerto conocido

Figura II1.5: Equipo volumétrico estatico para quimisorcion selectiva de gases.

Previo a realizar la quimisorcion, es necesario realizar la reduccioén de la muestra
en un flujo de H, de 60 cm’/min a 573 K. Finalizado el pretratamiento, se cerré el
pasaje de Hy(12) y la valvula de salida del reactor (11), y se conecto el reactor (1) al
equipo volumétrico para realizar la evacuacion del sistema generalmente a la

temperatura de reduccién, mediante una bomba mecénica (8) acoplada a una bomba
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difusora de aceite Varian (9). El vacio inicial alcanzado en todos los casos fue de
alrededor de 5.10 torr medido con un sistema dual de sensores Pirani de temocupla (7)
(vacio primario) y lampara de ionizacién (6)(alto vacio, marca MKS). Finalizado el
periodo de evacuacion a alta temperatura, se enfria el sistema hasta temperatura
ambiente, que fue la temperatura a la cual se realizaron las mediciones de volumen de
gas quimisorbido en funcidén de la presidn. Se tomaron cinco puntos para cada isoterma,

a presiones entre 2 y 100 mmHg.

Para construir una isoterma el procedimiento consiste en admitir cargas de H, a
la seccion de volumen muerto conocido y medir la presion (P;); luego se realiza la
expansion de este volumen de H, al reactor (1) con la muestra pretratada, se deja

estabilizar el sistema por 15 minutos y se mide la nueva presion de equilibrio (P»).

El volumen total de hidrégeno quimisorbido en este punto, se calcula mediante

la Ecuacion II1.10:

Vi =[P.Vs—P,- (Vs + V4 )]'% (Ecuacién I11.7)

donde:

V',: Volumen total de hidrégeno adsorbido en el punto 1 de la isoterma (ml).
P;: Presion de hidrégeno admitida en la seccién (13)(torr).

P,: Presion alcanzada por el sistema luego de la expansion al reactor (torr).
Vs: Volumen de la seccién (13) (ml).

Vk: Volumen muerto del reactor (ml).

Luego de medida la presion final (P;) se cierra la valvula entre la seccién (13) y

el reactor. A continuacion, se admite H, que corresponde a la P; del segundo punto de la
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isoterma. La nueva cantidad de hidrégeno incorporada al sistema se calculada
considerando la cantidad de hidrégeno remanente del punto anterior. Los siguientes
puntos de la isoterma se miden de la misma manera, considerando siempre el remanente
de hidrégeno del punto anterior. Asi, la ecuacién para la mediciéon de los restantes

puntos de la isoterma queda:

. . 2
VV =[(P-P) V=P -(Vy+V,)+ PV %8 (Ecuacitn II1.8)

) RYT 1 am
donde ahora:
V;": volumen total de hidrégeno adsorbido en el punto i (cm?).
P;: presion de hidrégeno admitida en la seccién (13)(Figura I11.2) para el punto i (torr).
P*i_l: presion final del punto i-7 (torr).

P presion alcanzada en el punto i luego de la expansion del H; al reactor (atm).

Finalizada la lectura de todos los puntos de la isoterma, se evaciia nuevamente el
sistema hasta 5.107 torr a temperatura ambiente durante 1 hora. Esto elimina el
hidrégeno quimisorbido reversiblemente. A continuacion, se realiza la segunda isoterma
de adsorcion. Los volumenes total y reversible de hidrégeno adsorbido se obtienen
linealizando la isoterma de Langmuir, y utilizando los dltimos cuatro puntos a mayor
presion. De la diferencia entre el volumen total y el reversible se obtiene el volumen de

hidrégeno quimisorbido irreversiblemente (Vy). Con este dato, el volumen

quimisorbido por mol de metal v, se obtuvo mediante el siguiente calculo:
2

v, -PM
T m.-w

C

v (Ecuacion 111.9)

Hy

donde:
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V,

., - volumen de hidr6geno quimisorbido (1).
PM: peso atémico del metal (g.mol'l).
m.: masa de catalizador (g).

w: carga metélica del catalizador (gmetal- gca{l).

A partir de v, , los valores porcentuales de las dispersiones metdlicas se
2

obtienen con la ecuacidn:

Vi,V .
R-273,15K-1atm

D(%) = 100 (Ecuacién 111.10)

donde:

v: estequiometria de la quimisorciéon del hidrégeno sobre el metal (moles
metal.mol™! H,).

R: constante universal de los gases (l.atm.mol'].K']).

Basandose en la bibliografia [8,9,10], se adopt6 valor unitario para v en el caso

de Pt.

I11.3.6. Desorcion de amoniaco a temperatura programada (TPD de NH3).
I11.3.6.1. Descripcion del equipo de TPD de NH;

La técnica de desorcion a temperatura programada consiste en la adsorcion de un
gas sobre una muestra sélida a una dada temperatura hasta lograr la saturacion de la
superficie del sélido, seguida de una desorcion del gas mediante el aumento controlado
de la temperatura. Durante la etapa de desorcion se mide la evolucion del gas desorbido
en funcién del tiempo o de la temperatura, empleando un detector adecuado como por
ejemplo un FID (detector de ionizacion de llama) o un espectrometro de masas. En la

Figura I11.6 se muestra el equipo empleado para estas experiencias.
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Tubo He
l Tubo mezcla 1% NH;

n 99% He
Cartucho de zeolita
@_é (a) Rotdmetro
Controlador de flujo
(6) Llave de 3 vias
Horno
Reactor

@ Controlador de
temperaturadelhorno

Lector temperatura
Llave de3 vias

NH; | Espectrometro de

/E!\_ masas
e Rotametro

I
| Linea de exhaucién

Figura III1.6. Equipo de desorcién de amoniaco a temperatura programada

I11.3.6.2. Descripcion experimental de la técnica de TPD de NHj;

Mediante esta técnica y dependiendo del tipo de catalizador, se pueden analizar
distintas propiedades del solido variando el adsorbato lo que permite caracterizar
distintos tipos de sitios activos superficiales. Asi, para determinar sitios dcidos se utiliza
la molécula de NH;. Se empled la técnica de desorcién de amoniaco a temperatura
programada para determinar la densidad y fuerza de los sitios dcidos presentes en un
catalizador solido.

Las experiencias de TPD de NHj3 constaron de cuatro etapas:
1. Pretratamiento de la muestra a analizar

2. Adsorcion de NH3 y barrido

3. Desorcion de NH3 a temperatura programada

4. Determinacion de la cantidad y fuerza de sitios acidos
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1. Pretratamiento de la muestra a analizar

Previo a la adsorcién, los catalizadores fueron pretratados a 773 K durante dos
horas en atmédsfera de helio. De esta manera se elimind de la superficie cualquier
impureza que podria estar adsorbida. La rampa de temperatura utilizada en este

pretratamiento fue la siguiente:

773K

T ambiente

Para realizar estas experiencias se utilizaron 150 mg de cada catalizador y se
empled un reactor de cuarzo ya que en algunos casos la temperatura de desorcion puede
llegar a 1073 K. El pretratamiento en He se realizé con un caudal de 60 ml/min el cual
ingreso al reactor mediante la llave de tres vias (6) previo pasar por un controlador de
flujo masico (5). La llave (15) a la salida del reactor permiti6é que la salida del reactor
fuera enviada a exhausién. El caudal de helio fue verificado mediante el rotametro (16).
La temperatura durante el pretratamiento fue controlada por un programador-
controlador de temperatura (14). Finalizado el pretratamiento de la muestra, se enfri6 el
reactor hasta 373 K sin modificar el caudal de helio.

2. Adsorcién de NHj3 y barrido

Previo a la adsorciéon se prendié el espectrometro de masas que en esta
experiencia se utiliz6 como detector y mediante el cual se siguidé la evoluciéon de
determinadas sefiales. Mediante la llave a la salida del reactor (15) se permitié que
ingrese He al espectrometro de masas. Se abrieron las vélvulas y se encendid el

filamento del espectrometro de masas. Se confecciond a través del sistema de
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adquisicién de datos (18) un registro de las sefiales de los fragmentos mds importantes a
seguir durante las etapas de adsorcion y desorcion de NHj. Las sefiales de los

fragmentos seguidos (relacion masa/carga (m/e)) fueron:

m/e: 4 (He)

m/e: 14 (N»- NH3)

m/e: 15 (NH3)

m/e: 16 (NH3)

m/e: 17 (NHsz + H,0)

m/e: 18 (H,O)

m/e: 28 (N3)

m/e: 32 (0y)

m/e: 44 (CO,)

La adsorcion de NHj3 se realiz6 a 373 K haciendo pasar una mezcla al 1% vol
NHs/He (2). El caudal de la mezcla fue de 100 ml/min, el cual se regulé mediante el
rotdmetro (4). La adsorcién de NH; sobre la muestra se realizé hasta saturacion de la
superficie del sélido, lo cual se evidencié con la constancia en la sefial de m/e: 16
correspondiente al amoniaco observada en el espectrometro de masa. Normalmente el
tiempo transcurrido hasta lograr la completa saturacion de la superficie oscilé entre 30
min y 1 h. Cumplida esta etapa, se realiz6 un barrido con helio (60 ml/min) para
eliminar el NH; adsorbido fisicamente a la superficie hasta lograr nuevamente una
constancia en la sefial indicadora de amoniaco (sefal del fragmento de relaciéon m/e:
16).

3. Desorcién de NH; a temperatura programada

La desorcion del NHj3 se realizé haciendo pasar He por el reactor (60 ml/min) y

aumentando la temperatura desde 373 K (temperatura de adsorcién y barrido) hasta 873
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K segtn el catalizador, a una velocidad de 10 K/min. Durante este periodo se registraron
las sefiales correspondientes en el espectrometro de masa y la temperatura en funcién
del tiempo.

Los datos de intensidad de las sefiales de los distintos fragmentos (en particular,
la sefal 16 caracteristica de amoniaco) fueron graficados en funcién del tiempo y de la
temperatura con lo cual se obtuvieron los perfiles de TPD de NHj3 correspondientes a
los distintos catalizadores.

4. Determinacion de la cantidad vy fuerza de sitios acidos

Al finalizar la experiencia, se convirtieron los datos adquiridos (sefial
correspondiente al NH3 (m/e: 16), en amperes en funcion del tiempo) en velocidad de
desorcion de NH3 en funcién del tiempo, obteniéndose de esta manera los perfiles de
TPD de NHj3 para los distintos catalizadores. A modo de ejemplo se muestra el perfil de

TPD de NH; obtenido para Al,Os (Figura II1.7).

To.

Velocidad de desorcion
mol NH;/( min g)

300 400 500 600 700 800 900
Temperatura (K)

Figura II1.7. Perfil de desorcion de amoniaco para Al,O3

La velocidad de desorcion de NHj3 expresada como pmol NHi/g.min, se calcul6

mediante la Ecuacion:
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1 .
Tyeontr, = (Ecuaci6n I11.11)

cat

Donde,

Tyeonp, - Velocidad de desorcion de NH3 (pmol NHs/g.min)

| intensidad (Amper) de la sefal correspondiente al amoniaco

f: factor de calibracion (umol NH3/min. Amper)

m¢,: masa del catalizador (g)

Para poder calcular esta velocidad de desorcion se debe calcular previamente el
factor de calibracién, para lo cual se requiere conocer el valor de la sefal
correspondiente al amoniaco al finalizar la adsorcién (condiciones de saturacién, 1.01 %
de NHs3) y al finalizar el barrido (0 % de NHj3). El factor de calibracién se obtuvo de la
siguiente manera:

fo 0.0101-0

. -10° (Ecuacién I11.12)
Donde,

I;: intensidad de la sefial 16 (Amper) correspondiente a una composicion molar de NH3
de 0.0101 mol NHs/mol total

L: intensidad de la sefial 16 (Amper) correspondiente a una composicion molar de NH3

de 0 mol NHs/mol total

F

to

;- caudal molar total (moles totales/min)

10°: factor para pasar de moles de NHz a umoles de NH;
Para calcular la cantidad de sitios 4cidos presentes en el catalizador analizado se

integro el perfil de TPD de NHj3 correspondiente. El drea bajo la curva nos indica los
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umoles de NHj3 desorbidos/g de catalizador y esto nos permite cuantificar la cantidad de
sitios dcidos. Otra manera de expresar este resultado es como umoles de NHj3
desorbidos/m” de catalizador, utilizando la superficie especifica para pasar de un valor a
otro.
II1.3.7. Desorcion de CO; a temperatura programada (TPD de CO,):
Determinacion del nidmero de sitios basicos superficiales

Para determinar el nimero de sitios bdsicos (np) presente en la superficie de los
catalizadores, asi como también su naturaleza y la distribucién de fuerza de dichos
sitios bdsicos, se empled la técnica de desorcion de CO, a temperatura programada. La
misma consiste en adsorber CO, sobre la superficie del sélido y posteriormente
desorberlo por calentamiento utilizando una programacién lineal de temperatura, al

mismo tiempo que se registra la cantidad de gas desorbido.

A través de este procedimiento se realiza una titulacién de los sitios bdsicos
presentes sobre la superficie del catalizador utilizindose CO, como agente titulante. Se
produce una reaccién quimica entre el adsorbato y adsorbente, de manera que cada
molécula de CO; reacciona con un tnico sitio bésico de la superficie. Por consiguiente,
el ndmero de moles de CO, irreversiblemente adsorbidos sobre el catalizador

determinado por esta técnica, es una medida del nimero de moles de sitios bésicos.

I11.3.7.1. Descripcion del equipo de TPD de CO,

Las experiencias de TPD de CO, se realizaron en el equipo que se muestra en la
Figura II1.8. El mismo esta compuesto por un reactor de flujo pasante de cuarzo (10),
sobre el cual se carga el catalizador a ensayar. El reactor es calefaccionado por un
horno eléctrico que dispone de una termocupla acoplada a un controlador de

temperatura (11), que registra la temperatura del sistema. El reactor se conecta a una
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valvula de tres vias (2), la que permite la admision de N, o de la mezcla 3,0 % CO,/N,
segln corresponda. La salida del mismo se conecta a través de una llave de tres vias (2),
a la exhaucién durante el pretratamiento de la muestra, o al metanador (13) mientras se
realiza el ensayo de TPD. El metanador (13) consiste en un reactor de flujo cargado con
catalizador Ni-Kielselghur, al cual se hace ingresar la corriente de salida del reactor de
TPD e H,. El CO, desorbido de la muestra reacciona con H,, transformandose en
metano, el cual es detectado por el detector de ionizacién de llama (FID) de un
cromatégrafo SRI 310C. Dicha sefial es recogida por un sistema de adquisicion de

datos.

FID

Exhaucion
Exhaucion

%
%
Z
® 4@
|

@ e':‘

“LS

Figura II1.8. Equipo utilizado durante las experiencias de TPD de CO,
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Partes del equipo:

llaves de corte

valvula de tres vias

uniones metalicas tipo T
rotdmetros

controlador de flujo mésico
caudalimetro de burbuja
cartuchos de zeolita

cartucho de MnO

A AR U R

valvula de muestreo

[
o

reactor

[y
[

. controladores de temperatura

[
N

. tubo de mezcla gaseosa 3,0 % CO,/N,

Ja—y
w

. metanador

I11.3.7.2. Descripcion experimental de la técnica de TPD de CO,

El procedimiento seguido para realizar las experiencias de TPD de CO; consta de

las siguientes etapas:

1. Pretratamiento de la muestra: Los catalizadores estudiados fueron
previamente tratados térmicamente en flujo de nitrégeno, con el fin de eliminar
impurezas adsorbidas sobre su superficie (H,O y CO,). El pretratamiento consistié en
calentar la muestra (30-50 mg) a ensayar desde temperatura ambiente hasta 773 K,
empleando una velocidad de calentamiento de 10 K/min, y manteniendo dicha
temperatura durante 1 h. Al finalizar el pretratamiento, la muestra se enfri6 en flujo de
N, hasta temperatura ambiente.

2. Adsorcion de CO; y barrido: Luego del tratamiento térmico, se procedié a
realizar la adsorcién de CO, a temperatura ambiente. Esto se llevo a cabo, alimentando

al reactor una mezcla de 3.0 % CO,/N,, con un caudal de 38 ml/min durante 5 min,
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logrando la saturacién de la superficie del catalizador. Una vez saturada la muestra con
CO,, se eliminé el CO, que se encontraba en fase gas y el fisisorbido mediante la
circulacién de nitrégeno (50 ml/min) por el reactor hasta lograr una sefial estable en el
FID.

3. Desorcion de CO; a temperatura programada: Luego de la eliminacién del
CO, excedente o débilmente adsorbido, se calenté la muestra desde temperatura
ambiente hasta su 773 K, empleando una velocidad de calentamiento de 10 K/min en
flujo de nitrégeno (50 ml/min). El CO, desorbido durante la experiencia fue convertido
en metano empleando un reactor para metanacion y fue detectado en el FID. De esta
forma, se registré la evolucion de la temperatura y la sefal del FID en funcion del
tiempo.

4. Determinacion del factor de calibracion: El factor de calibracion se determiné
realizando experiencias de quemado de distintas masas de carbon (Carbon activado
purificado de carozo de durazno, marca Carbonac GA-160, S, = 900 mZ/g). De esta
manera, un nimero de moles conocido de carbon fue oxidado a CO; en el reactor (10,
en la Fig. III.8) y convertido en metano, el cual fue analizado en el detector FID. De
dichas experiencias se obtuvieron para cada masa de carbon quemado, una sefial de
metano. Luego, por integracion de dichas sefiales se hallaron las correspondientes dreas
bajo el perfil de oxidacion. Utilizando los datos de las areas bajo la curva y teniendo en
cuenta el nimero moles de carbon utilizado en cada experiencia, se construy6 la curva
de calibrado (Figura III.9). La pendiente de la recta que ajusta los puntos
experimentales, es el factor de proporcionalidad entre el 4rea del pico obtenido en el los

correspondientes moles de carbon oxidado. De esta manera, el factor de calibracién

(fco ,) expresado en (umol CO>/uV h) se obtiene como la inversa de la pendiente de

dicha recta.
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Figura II1.9. Curva de calibrado del TPD de CO,.

5. Determinacion de la densidad de sitios basicos: A partir de la informacién
obtenida experimentalmente correspondiente a la sefial del FID (uV) vs. tiempo (h), se
construyeron los perfiles de TPD de CO; para cada muestra analizada.

La velocidad de desorcion (r¢p,) se calcul6 por medio de la siguiente Ecuacion:

S fco260

rco,(Mmol/h g) = (Ecuacién 111.13)

Mceat

donde:

I'co, eslavelocidad de desorcion de CO, (umol/h g);

S es la sefial obtenida del detector FID durante el TPD de CO; (uV);
fco, es el factor de calibracion (umol CO,/uV h)

Mmeq: €S la masa del catalizador (g);

Por medio de la integracién de dicho perfil se obtuvo el drea bajo la curva, a

partir de la cual se calcul6 la densidad de sitios bésicos (n,) por medio Ecuacion:

n,(umol/g) = % (Ecuacion 111.14)
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donde:

n, es la densidad de sitios basicos (umol CO, /g);

A es el drea bajo la curva del perfil de TPD de CO; (uV h);

I11.3.8. Espectroscopia IR.
II1.3.8.1. Generalidades de la técnica.

La zona de radiacion infrarroja del espectro electromagnético abarca las
longitudes de onda (A) comprendidas entre 0.8 y 200 um y estd limitada por las
regiones del espectro visible y del microondas. Se distinguen tres zonas: infrarrojo
cercano (A = 0.8 a 2.5 um), infrarrojo medio (A = 2.5 a 15.15 um) e infrarrojo lejano (A
=15.15 a 200 pum), siendo la del infrarrojo medio la que hasta el momento actual tiene
mayor aplicacion analitica.

La radiacion electromagnética infrarroja tiene una energia que no es suficiente
para producir transiciones electronicas; sin embargo, su energia es similar a las
pequenas diferencias energéticas entre los distintos estados vibracionales y rotacionales
existentes en la mayoria de las moléculas. Una molécula absorberd la energia de un haz
de luz infrarroja cuando dicha energia incidente sea igual a la necesaria para que se de
una transicién vibracional de la molécula. El espectro de infrarrojo de una molécula se
obtiene como resultado de medir la intensidad de una radiacion exterior absorbida, para
cada longitud de onda, que hace posible la transicion entre dos niveles de energia
vibracional diferentes. Cada una de estas absorciones caracteristicas de energia se
corresponde con un movimiento vibracional de los a&tomos en la molécula.

En moléculas sencillas es posible definir el tipo de vibraciones que tienen lugar
entre los distintos atomos enlazados e identificar la radiacion electromagnética que es

absorbida para modificar su estado vibracional. En moléculas complejas esta posibilidad
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es mas dificil tanto por el elevado numero de vibraciones como por las interacciones
entre los distintos centros vibracionales que se producen.

Hay dos clases de vibraciones basicas o fundamentales, de tension o
alargamiento y de deformacion o flexion. Las vibraciones de alargamiento producen un
cambio continuo de la distancia entre los 4tomos sin abandonar el eje de enlace
mientras que las vibraciones de deformacion o flexion se caracterizan por un cambio en

el angulo de dos enlaces.

I11.3.8.2. Espectroscopia IR empleando piridina como molécula sonda

La técnica de espectroscopia IR de piridina previamente adsorbida se empled
para determinar el tipo de sitios dcidos presentes en la superficie de cada catalizador ya
que esta técnica permite discriminar entre sitios dcidos de Bronsted y de Lewis. La
piridina actia como una base de Lewis fuerte a través del par de electrones de su dtomo
de nitrogeno interaccionando asi con los sitios 4cidos [11, 12]. Se eligio piridina (pKb =
9) en lugar de amoniaco (pKb =5) debido a su menor basicidad lo cual permitira que se
adsorba sdlo en sitios acidos de determinada fuerza.

En el espectro IR de piridina, la zona entre los 3000 y 4000 cm™ (region del
estiramiento de los grupos OH) nos brinda informacion acerca de qué tipos de sitios OH
presentes en el s6lido retuvieron a las moléculas de piridina y con qué fuerza, mientras
que la regiéon comprendida entre los 1400 y 1700 cm’™ provee informacion acerca del
tipo de sitios acidos (Lewis o Brgnsted) presentes en la superficie del so6lido.

Previo a decidir qué bandas nos interesan dentro de la region del espectro que
discrimina entre sitios dcidos de Lewis o de Brgnsted, cabe mencionar que el nimero de
vibraciones esperado para la piridina, que es una molécula no lineal, puede calcularse

segun:
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Numero de vibraciones =3 N - 6

donde N es el nimero de atomos de la molécula en cuestion. Por lo tanto, deberian
esperarse 27 vibraciones para la piridina. Sin embargo, las vibraciones que se ven en IR
y son utiles para estudiar la naturaleza de los sitios acidos son la vigp y Vs, que
corresponden al anillo y son sensibles a la interaccidon intermolecular via el par de
electrones del atomo de nitrogeno. En la Tabla III.1 se muestran los valores
correspondientes a estas vibraciones segun el tipo de interaccion entre la piridina y el
solido.

Tabla III.1 Vibraciones de la molécula de piridina interaccionando con un sélido

vCCN/em™
Especie Configuracion
V8a Vi9p
m
(piridina N 1585 1445-1435
fisisorbida) :
1
<
®
: . N
(interaccion de la 1600-1580 1447-1440
piridina con OH de =
_H
acidez débil) o
R
(interaccin de la T 1640-1630 1540-1500
piridina con sitios 'é'
Brgnsted) ,5\
L]
LPy N
. ., I ,
(interaccion de la N 1633-1600 1460-1445
piridina con sitios u
Lewis) [
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Por lo tanto, en esta zona del espectro entre 1700-1400 cm™ existen bandas
caracteristicas que permiten discriminar entre sitios Lewis (banda a 1450 cm™ atribuida
a la piridina enlazada a un sitio Lewis) y sitios Brgnsted (banda a 1540 cm™ debida al
ion piridinio) [13,14]. Ademas puede observarse en los espectros obtenidos a bajas
temperaturas de evacuacion, la presencia de piridina fisisorbida (pico a

aproximadamente 1440 cm™) pero desaparece al evacuar a mayores temperaturas.
I11.3.8.3. Procedimiento y condiciones experimentales

Previo a la adsorcion de piridina, con la muestra calcinada se form6 una delgada
pastilla la cual se colocé dentro de una celda (Figura II1.10) y fue tratada en vacio
(aproximadamente 10* Torr) y a 673 K durante 2 h. Luego se enfria la celda hasta
temperatura ambiente y se obtiene un espectro IR de la matriz. Posteriormente se
inyectan en la celda 2 pL de piridina y se evacua hasta presiones del orden de 10 Torr.
Por tltimo, se obtienen los espectros IR a temperatura ambiente y luego de evacuar a
temperaturas de 303 K y 373 K. Los espectros se obtuvieron utilizando un

espectrometro IR con transformada de Fourier Shimadzu FTIR-8101M.

— Haz de IR

'/-Ventana de CaF,

a— Llave tipo
( aguja

C 0

Unidén

esférica

Muestra | |

A

L]

Cuarzo > ] P
desplazable O-ring

CaF, @: 34mm y espesor 2mm

Figura II1.10. Celda empleada en la espectroscopia IR de piridina
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I11.4. Medicion del contenido de carbon de los catalizadores empleados

en reaccion

I11.4.1. Técnica de oxidacion a temperatura programada (TPO)

Es una técnica cualitativa y cuantitativa utilizada para medir la cantidad y tipo de
los depdsitos carbonosos formados sobre los catalizadores durante el transcurso de la
reaccion. Se basa en la oxidacion de estos residuos a CO, en una corriente de O, diluido
a temperatura programada.

I11.4.2. Parte experimental de la técnica de TPO
El equipo utilizado para realizar la oxidacion a temperatura programada se

esquematiza en la Figura III.11 y consta de las siguientes partes:

Tubo de 2 % de O,/N,
Cartucho de zeolita
Controlador de flujo
Lector de temperatura
Llave de 3 vias

@ Manifold de gases
Rotdmetro

Horno con muestra

@ Linea a exhaucién

Metanador

Detector FID SRI310C

Computador a

Aire

Figura II1.11. Esquema del equipo de oxidacién a temperatura programada (TPO)
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El procedimiento para la realizacion de esta oxidacidén consiste en colocar
aproximadamente 50 mg del catalizador utilizado en reaccién y hacerle pasar una
corriente de O, (2% vol) diluida en nitrégeno. Luego, se aumenta la temperatura del
reactor a una velocidad de 10 K/min desde temperatura ambiente hasta 1073 K. De esta
manera se produce el quemado del carbén formado durante la reaccién catalitica y es
convertido en CO», el cual debe ser transformado en metano para poder ser cuantificado
mediante un detector de ionizacién de llama (FID). Para llevar a cabo esta metanacion,
los gases de salida del reactor junto con Hj, se hacen pasar por un reactor conteniendo
un catalizador de Ni/Kieselguhr que permita la conversion completa de CO, en CHa.
Luego, los gases son conducidos al detector de ionizacién de llama (FID) de un
cromatégrafo SRI 310 C y se mide la evolucién de la sefial y de la temperatura en

funcién del tiempo mediante un software especifico.

Previo a realizar las cuantificaciones del carbon depositado sobre los
catalizadores empleados reaccidon, se debié calibrar el equipo de oxidacién a
temperatura programada, obteniéndose un factor de calibracion f que luego nos

permitira transformar la sefial de salida del FID en pmol de C por unidad de tiempo.

Determinacion del factor de calibracién (f)

El factor de calibracién se determiné realizando experiencias de temperatura
programada de oxidacion (TPO) sobre distintas masas de una muestra de carbén. El
carbon fue pretratado en atmosfera de N, a 773 K durante 1 hora para eliminar las

impurezas que pudiera tener adsorbidas.

Las condiciones en las que se llevé a cabo el ensayo fueron las siguientes:
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Caudal de la mezcla 2 % vol O,/N;, que circula por el reactor de TPO: 60

ml/min.
Caudal de hidrégeno que circula por el reactor metanador: 60 ml/min.
Caudal de aire en el FID: 300 ml/min.
Caudal de hidrégeno en el FID: 17 ml/min.
Temperatura en el reactor metanador: 673 K.
Programacion de temperatura a la cual se realiz6 el TPO:
Temperatura inicial: 298 K.
Temperatura final: 1073 K.
Velocidad de calentamiento: 10 K/min.

Para cada masa de carbon empleada en las experiencias de TPO se obtienen los
perfiles y por integracién de los mismos se calculan las dreas correspondientes que se

emplearon luego para construir la curva de calibrado (Figura I11.12)

A Area (V.min)

2 o tgo=m (V.min/umol C)

>
n, (tmol C)

Figura II1.12. Curva de calibrado para el detector FID.
Con el dato de la pendiente m de la curva de calibrado del detector FID se

determing el factor de calibracion f mediante la siguiente ecuacion:

fodt (Ecuacién 1IL15)
m
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Donde:

f (umol C/V.min).

m (V.min/pumol C).

La Figura III.13 es un ejemplo de curva de Oxidaciéon a Temperatura
Programada (TPO).

De las experiencias realizadas se concluye que el factor de calibracion f fue de

110 pmol C/V.min.

1000
- - Temperatura
]100 .
7

£
S + 750
m —
5 <
o ol
g L 500

250

0 20 40 60
tiempo (min)

Figura II1.13. Perfil de oxidacién a temperatura programada

[Pt/TiO; luego de 3 h de reaccién a 623 K en reformado de glicerol con vapor de agua]

I11.5. Equipos empleados para ensayos cataliticos.

II1.5.1. Descripcion del equipo de reacciéon de reformado de glicerol con vapor de

agua

La reaccion de reformado de glicerol con vapor de agua se llevé a cabo en el

equipo de reaccién mostrado en la Figura III.14, en un reactor de lecho fijo con flujo

continuo de He.

Para la alimentacién de los gases al reactor, el equipo cuenta con una llave de

tres vias con la cual se selecciona el gas que pasard por el reactor segin se requiera (H;
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o He). Para la reduccion se utiliza flujo de H; (caudal de H,: 30 cm’ /min), y durante la
reaccion se utiliza flujo de He (en condiciones estdndares el caudal de He empleado es
de 10 cm’/min). El caudal de cada gas se controla mediante su respectivo controlador de
flujo mésico (marca MKS).

La solucién acuosa de glicerol se alimenta mediante una bomba de jeringa marca
Cole-Parmer serie 74900, la misma circula por un vaporizador calefaccionado
externamente para garantizar que llegue en fase gas a la zona de reaccion. Durante la
reaccion, la alimentacion llega al reactor diluida en una corriente de He.

El reactor (de vidrio) se coloca en un horno de manera que pueda alcanzar la
temperatura adecuada durante el pretratamiento o la reaccion. La temperatura del horno
es controlada mediante un programador-controlador (marca Novus) y una termocupla
tipo K.

Al salir del reactor, la mezcla circula por un intercambiador de calor que es
enfriado externamente con hielo, en el cual se condensa el agua, el reactivo que no
reacciond y los productos de reaccion condensables, mientras que aquellos productos
que no son condensables permanecen en la fase gas. Entonces se forman dos fases a la

salida del reactor, una gaseosa y otra liquida que es recogida periodicamente.

Bomba jeringa

AN

Termocupla
Zona de inyeccion

Valvula de GC 5890

6 vias

GC 6850
Figura I11.14. Esquema del equipo de actividad catalitica para reformado de glicerol
con vapor de agua.

Reactor He

Controlador Fase gaseosa

de temperatura

T ——a==—

Exhaucién

Condensador

Fase liquida U
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Los productos gaseosos se envian mediante cafierias de acero inoxidable hacia
una vélvula de 6 vias y de ahi son conducidos hacia el cromatdgrafo de gases (HP 5890)
para su identificacion y cuantificacién on-line. El cromatégrafo de gases utilizado posee
un detector de conductividad térmica (TCD) con He como gas carrier, y se empled una
columna empacada Supelco Hayesep D de 5 m y didmetro interno de 2.1 mm la cual
permite separar y cuantificar los productos gaseosos formados (H,, CO, CO,, CHy).
Mediante la valvula de 6 vias se hace la inyeccion en linea de los productos gaseosos de
la reaccion en el cromatégrafo. Mientras no se realice ninguna inyeccion el loop esta
continuamente lleno. Para realizar la inyeccion se gira la llave y el contenido del loop es
arrastrado por una corriente de He (carrier) que circula hacia el cromatdgrafo de gases

conectado en linea.

El efluente liquido colectado cada 30 min se analiza de manera off-line en un
cromatografo de gases Agilent 6850. El cromatografo de gases utilizado posee un
detector de 1onizacion por llama (FID) y se emple6 una columna capilar Innowax de 30
m (diametro interno: 0.32 mm, espesor del film: 0.5 pm). Se utiliza el método del
estandar externo, en este caso se usé alcohol isopropilico, y de esta forma se cuantifica
el reactivo no reaccionado y los productos de reaccion que son condensables.

Por dltimo, una vez finalizada la reaccion, se mantiene el reactor y todas las
cafierias calientes durante 30 min de manera de permitir que toda la alimentacion
inyectada termine de salir y no quede depositada sobre el catalizador o en las cafierias.
De esta manera, el catalizador queda estabilizado y listo para ser sometido a la medicién

del coque formado mediante oxidacién a temperatura programada.
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I11.5.2. Descripcion del equipo de reaccion de reformado en fase acuosa (APR)

La reaccién de reformado en fase acuosa (APR) se llevé a cabo en el equipo de
reaccion mostrado en la Figura III.15, empleando un reactor de lecho fijo con flujo
continuo de N, que permite operar a presiones moderadas (entre 1 y 60 bar).

El gas de arrastre se alimenta mediante una védlvula de tres vias que permite la
seleccion de H; (utilizado para la reduccion del catalizador) o N (utilizado como inerte
en la reaccion). En condiciones estindar el flujo de H, en el pretratamiento del
catalizador es 30 cm’/min y el flujo de N, durante la reaccién es de 10 cm’/min para
cantidades de catalizador que oscilan entre 0.1 y 0.8 g. El caudal de cada gas se controla
mediante su respectivo controlador de flujo masico (marca MKS).

La alimentacion, solucién acuosa de sorbitol (Sigma Aldrich, 99.9%) o xilitol
(Sigma Aldrich, 99.9%) y agua llega al reactor en forma liquida mediante a una bomba
tipo HPLC (Alltech 310). Las corrientes de liquido y gas de arrastre se mezclan. Luego
ingresan al reactor por la parte inferior en flujo ascendente.

El reactor esta construido completamente en acero inoxidable 316, consta de un
tubo de didmetro interno de 7.5 mm que se coloca en un horno de manera que pueda
alcanzar la temperatura adecuada durante el pretratamiento o la reaccion. La
temperatura del horno es medida con una termocupla J colocada debajo del lecho
catalitico mediante una vaina y es controlada mediante un programador-controlador
(marca Novus). Para mantener la presion en el sistema se utiliza un regulador de
contrapresion (Back-pressure) marca Swagelok que permite trabajar hasta 100 bar de
presion.

Al salir del reactor, la mezcla circula por un intercambiador de calor construido
totalmente en acero inoxidable que es enfriado externamente con hielo, con el fin de

asegurar que todos los productos de reaccion que son condensables permanezcan en la
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fase acuosa, mientras que aquellos productos que no son condensables permanecen en la
fase gas. A continuacion, la mezcla circula hacia un separador de liquidos y gases donde
se separan las dos fases de salida del reactor, una gaseosa que es analizada on-line y otra

liquida que es recogida periddicamente para su analisis.

Condensador
Termocupla
Back-pressure Valvula
Q de 6 vias
Controlador Reactor Fase gas
de temperatura Exhaucion
~ Separador
lig-gas
Sorbitol 1%{gf]\
b )
| w Fase liquida
Bomba |
N HPLC

GC-MS

Figura III.15. Esquema del equipo de actividad catalitica para reformado en fase acuosa
(APR)

Los productos gaseosos se cuantificaron on-line mediante un cromatdgrafo
gaseoso Shimadzu GC-2014 equipado con una columna Hayesep D (5 m, didmetro
interno de 2.1 mm) detectores de conductividad térmica (TCD) para cuantificar el Hy y
de ionizacion de llama (FID) para cuantificar los demds productos gaseosos (CO, CO, y
CH4) que previamente son convertidos en metano en un reactor de lecho fijo a 673 K
con Ni/kieselguhr como catalizador. La fase condensada se colect6 cada 30 min y el
reactivo no reaccionado fue cuantificado mediante cromatografia liquida de alta
performance (HPLC) en un equipo Shimadzu provisto de una columna BioRad Aminex

HPX-87C (250 x4.0 mm) y detector de indice de refraccion (RID).
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La fase liquida también se analiz6 mediante GC-MS para separar e identificar

los productos liquidos formados durante la reaccion. Se utilizé un cromatégrafo gaseoso

Thermo Scientific Trace 1300 equipado con una columna Thermo HP-5. La deteccion

de los productos se realiz6 en un espectrometro de masa Thermo Scientific ISQ

acoplado al cromatégrafo. Las condiciones en la que se efectud el andlisis se muestran

en la Tabla IIIL.2.

Tabla II1.2. Condiciones cromatogréficas para el andlisis de la fase liquida por GC-MS
Tiempo de anélisis 15 min

Temperatura inicial de columna 313K

Temperatura final de la columna 523 K

Velocidad de calentamiento 15 K/min

Caudal de He 10 ml/min

Temperatura del detector 573 K

Volumen de inyeccién 0.1 pl
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CAPITULO IV: PUESTA EN MARCHA DE LAS REACCIONES.
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CAPITULO IV

CAPITULO IV: PUESTA EN MARCHA DE LAS REACCIONES

IV.1. Reformado con vapor de agua

IV.1.1. Seleccion de las condiciones de reaccion

En este proceso el sustrato se hace reaccionar con vapor de agua en presencia de un
catalizador para producir hidrégeno o gas de sintesis. El reformado con vapor de agua es la
tecnologia mds utilizada para la produccién de hidrégeno en la industria quimica,
especialmente a partir de metano [1,2]. El reformado de gas natural produce
aproximadamente el 95% del hidrégeno disponible en el mercado [3].

El reformado de polioles para producir hidrégeno con vapor es endotérmico. El alto
consumo de energia, derivado en particular por la necesidad de vaporizar el agua y emplear
temperaturas relativamente altas, es el principal inconveniente que presenta esta tecnologia.
En contraste, el proceso tiene ventajas cuando se compara con otros procesos de reformado,
como el reformado en fase liquida, dado que permite obtener elevadas concentraciones de
hidrégeno con altas conversiones de sustrato a bajas presiones. Muchos trabajos se han
publicado en relacién a la generacion de hidrégeno a partir de hidrocarburos o compuestos
derivados de biomasa mediante procesos de reformado [2].

Para el caso del reformado de glicerol con vapor de agua, estudios termodindmicos
realizados con el método minimizacion de la energia libre de Gibbs para produccién de
hidrégeno y/o gas de sintesis [4,5,6], concluyeron que la produccion de H, es favorecida
empleando altas temperaturas, bajas presiones, y relaciones altas de agua/glicerol.
Especificamente, encontraron que las condiciones 6ptimas para la produccion de hidrégeno
a partir de glicerol son: temperatura entre 925 y 975 K, presion atmosférica y relacion

agua/glicerol de 9 a 12. En estas condiciones, la produccion de metano se minimiza y la

V.l
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formacion de carbén (coque) se encuentra termodindmicamente inhibida. Sin embargo, los
compuestos oxigenados derivados de la biomasa tienen generalmente bajas estabilidades
térmicas, asociados con sus altos contenidos de oxigeno, lo que impide llevar a cabo el
proceso a temperaturas elevadas. Por lo tanto, es un desafio importante poder realizar
eficientemente el reformado con vapor de agua a temperaturas inferiores a las
correspondientes a la descomposicion de las materias primas oxigenadas derivadas de la
biomasa. Por otro lado, a temperaturas moderadas (550-650 K) se desfavorecen las
reacciones no deseadas que conducen a la formacién de coque y que son la causa principal
de desactivacion de los catalizadores [7].

El reformado catalitico de glicerol es un proceso versdtil en el cual ajustando las
condiciones de reaccidn y la naturaleza del catalizador se puede obtener gas de sintesis para
ser utilizado en procesos tipo Fischer-Tropsch o sintesis de metanol. Asimismo, se puede
disefiar el proceso para acoplar el reformado con la reaccion de WGS para obtener un
efluente gaseoso rico en H; el cual luego de purificado se utilizard como combustible. Por
otro lado, el glicerol puede también formar productos intermediarios de sintesis [8].

En esta Tesis se ajustardn las condiciones de reaccion con el objetivo de obtener una
corriente gaseosa con alto contenido de hidrégeno. Para esto es necesario favorecer ademas
la reacciéon de WGS, ya que de esta manera se produce H, adicional y se disminuye la
concentracion de CO que es un contaminante cuando se quiere utilizar el H, en celdas de
combustible. Por otro lado, es deseable minimizar la formacién de compuestos
condensables y precursores de la formacién de coque.

El metal seleccionado es el Pt el cual se ha reportado en la literatura como un

catalizador activo tanto en reformado de glicerol con vapor de agua como en el proceso
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WGS; la influencia de la naturaleza del s6lido empleado como soporte también ha sido
demostrada [9,10]. El objetivo del trabajo es conducir el proceso a temperatura menores a
650 K con el fin de mejorar la eficiencia energética del proceso y a su vez evaluar la
influencia de la temperatura de reacciéon en la produccion selectiva de H,. El rango de
temperaturas a ensayar serd de entre 573 y 623 K. Como ya se ha mencionado, las bajas
presiones favorecen la generacion de hidrégeno y por lo tanto en este estudio, los ensayos
se efectuardn a presion atmosférica. La mezcla glicerol/agua que se alimentard al reactor

tendréd una concentracién 10 % p/p.

IV.1.2. Andlisis de la fase gaseosa

La fase gaseosa obtenida del proceso de reformado de glicerol con vapor de agua
estd conformada principalmente por H,, CO, CO, y CH4. La cuantificacion de estos gases
se efectué mediante cromatografia gaseosa en un cromatografo HP-5890 equipado con
detector de conductividad térmica (TCD) con He como gas carrier y una columna Supelco
de acero inoxidable de 2.1 mm de didmetro interior y 5 m de largo con una fase estacionaria
(Hayesep D) empacada cuyo tamafio de particula es 100-120 mesh. La mezcla gaseosa
obtenida de la reaccion circuld continuamente por el loop de una valvula de 6 vias. Las
inyecciones se realizaron cada 30 min girando la vdlvula. Previamente se realizaron
ensayos de calibracion para determinar las condiciones en las cuales se separan
correctamente los picos y conocer los tiempos de retencion. Estas calibraciones se llevaron
a cabo con gases puros diluidos con He para variar las concentraciones y poder construir
curvas de calibrado. Los caudales de los gases de calibracion fueron medidos utilizando

controladores de flujo masico.

IV.3



CAPITULO IV

En la Tabla IV.1 se muestran las condiciones cromatogréificas en las cuales se

llevaron a cabo los andlisis, las cuales resultaron dptimas para lograr correcta separacion de

los picos, buena resolucién y menor tiempo de andlisis. Estas condiciones fueron variadas

en un amplio rango hasta llegar a las que resultaron mds apropiadas para este caso.

Tabla IV.1. Condiciones cromatograficas para el andlisis de la fase gaseosa

Tiempo de anélisis 15 min
Temperatura de columna 308 K
Temperatura del TCD 393K
Caudal de He 30 ml/min

En la Fig. IV.1 se muestra un cromatograma tipico. Se observa que los picos fueron

separados correctamente. Las curvas de calibrado fueron lineales en todo el rango de

interés. El caudal total de gas a la salida del rector fue medido con un caudalimetro de

burbuja marca Hewlet-Packard y luego, con la concentracién determinada por integracion

de los picos cromatograficos correspondientes, se puede calcular el caudal de cada gas en

particular. Luego con estos valores se calculan conversiones, selectividades y rendimientos

para cada ensayo catalitico.

Senal (u.a.)

C Oz v
CO
H2 l CHa
| ] | ] || | ] ||
0O 2 4 6 8 10 12

Tiempo (min)

Figura IV.1. Cromatograma de la mezcla de productos gaseosos obtenida en el reformado
de glicerol con vapor de agua
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IV.1.3. Andlisis de la fase liquida.

La fase condensable, compuesta en mayor medida por agua, glicerol sin convertir, y
algunos productos secundarios de reaccién, se recolectd cada 15 min y se analizd
posteriormente mediante cromatografia gaseosa en un cromatdgrafo Agilent 6850 equipado
con una columna capilar Innowax de 30 m de largo, didmetro interno 0.32 mm, espesor de

film 0.5 pm y empleando un detector de ionizacién de llama (FID).

Para cuantificar el glicerol sin convertir se utilizdé el método del estdndar interno
para compensar cualquier tipo de error que se pueda cometer en la inyeccion. Una parte de
la fraccion condensable colectada a la salida del reactor fue mezclada con 4 partes de
solucion de alcohol isopropilico (IPA) al 3.5% en peso en agua y luego inyectada
manualmente con una microjeringa; el volumen de inyeccion fue de 1 pl. La cuantificacién
se efectué comparando el drea del pico correspondiente al glicerol con el drea del pico de

IPA.

Previamente se realizaron ensayos tendientes a determinar cudl seria el estindar mas
adecuado para este caso. Se eligi6 el alcohol isopropilico debido a que presenta un pico con
buena resolucion, es estable en las condiciones de andlisis y frente a los demds compuestos
presentes. Una vez definido que se utilizaria IPA se realiz6 la calibracién que consistié en
preparar soluciones de glicerol de concentracién creciente (entre 0.1 y 10% en peso) y a
todas se les agregd solucion de IPA al 3.5% en peso en proporciéon (solucién de
glicerol/solucién de IPA) igual 1/4, en estas condiciones el drea del pico de IPA y el drea

del pico de glicerol son similares. Luego se grafic6 la concentracién de glicerol en funcién

IV.5



CAPITULO IV

de la relacion de areas glicerol/IPA y se obtuvo la curva de calibrado, la cual fue lineal en

el rango de estudio. La Figura IV.2 muestra la curva de calibrado obtenida.
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Figura IV.2. Curva de calibrado. Concentracion de glicerol en funcién de la
relacion de areas (Agicerol/ Apa)

En la Tabla IV.2 se listan las condiciones cromatogréificas utilizadas para la

determinacion cuantitativa de glicerol no reaccionado. Las mismas fueron las 6ptimas para

este caso y fueron seleccionadas luego de ensayos previos.

Tabla I'V.2. Condiciones cromatograficas para el andlisis de la fase liquida

Tiempo de andlisis 30 min
Temperatura inicial de columna 333K
Rampa de calentamiento 10 K/min.
Temperatura final de columna 383K

Periodo de isotermicidad

15 min a 383 K

Temperatura del FID

523K
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IV.1.4. Ensayos sin catalizador

Como primer paso en el estudio del proceso de reformado de glicerol con vapor de
agua, se efectuaron ensayos sin catalizador con el objetivo de estudiar posibles reacciones
no cataliticas entre el glicerol y el agua. Asimismo se pretendi6 descartar la
descomposiciéon térmica del reactivo en las condiciones de temperatura presion y
concentracion en las que se desarrolla la reaccion.

Las experiencias se llevaron a cabo en el equipo detallado en el Capitulo III
(seccion II1.5.1) y colocando un lecho de material inerte, que en este caso fue carburo de
silicio. Se aliment6 una solucién de glicerol (10 % p/p) en agua; la velocidad de inyeccién
fue de 4 ml/h. La solucién alimentada se mezcld con un gas inerte (He) que actiia como gas
de arrastre y antes de alcanzar la zona de reaccion se pasd por un vaporizador para asegurar
que llegue en estado gaseoso al reactor. El flujo de He (10 ml/min) fue medido por un
controlador de flujo mdsico. Se analizaron los gases a la salida del reactor y el condensado
se recolect6 peribdicamente para ser analizada a posteriori.

Los ensayos con carburo de silicio se realizaron a diferentes temperaturas (573, 598
y 623 K). No se observé presencia de productos en la fase gas en ninguno de los casos. El
andlisis de la fase liquida mostr6é que la conversion de glicerol fue siempre menor al 1%.
Estos resultados indicaron que en las condiciones de reaccién utilizadas (temperatura,
presion, exceso de agua, caudal de gas inerte, etc.) no existe descomposicion térmica del
glicerol, lo cual permite despreciar esta contribucién cuando se discutan los resultados

obtenidos en presencia de un catalizador.
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IV.1.5. Estudio de la existencia de limitaciones difusionales.

Cuando se lleva a cabo una reaccién quimica catalizada por un sélido poroso, deben
efectuarse una serie de procesos en serie que involucran:

e Transporte de reactivos desde el seno de la fase gas hasta la superficie del sélido.

e Difusion dentro de los poros del catalizador.

e Adsorcion de los reactivos en los sitios activos del catalizador.

e Reaccion quimica superficial

e Desorcion de productos formados

e Difusion de productos dentro de los poros del catalizador

e Transporte de los productos hacia el seno de la fase gas

Por lo tanto existe, simultineamente, una transferencia de reactivos hacia el interior

y de productos hacia el exterior, pudiendo generarse gradientes de concentracion entre la
superficie del catalizador y el seno de la fase fluida. La magnitud de estos gradientes
depende de varios factores, entre los que se cuentan las propiedades de los compuestos, las
caracteristicas del catalizador y la cinética quimica. En condiciones isotérmicas estos
gradientes de concentracion originados conducen a que la velocidad de reaccion observada

sea menor a la que corresponde si el proceso se encuentra en condiciones de control

quimico.

Es necesario entonces realizar ensayos tendientes a verificar la presencia o ausencia
de limitaciones difusionales internas y externas en el catalizador. Se busca seleccionar las
condiciones de reaccidén en la cuales el catalizador se encuentre operando en control
quimico y de esta manera poder evaluar correctamente el desempefio de la fase activa del

catalizador que es objetivo de este trabajo.
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Para determinar la presencia de limitaciones por transferencia de masa interna en el
reformado de glicerol con vapor sobre Pt(0.5%)/Si0,, se realizaron experiencias utilizando
distintos didmetros medios de las particulas del catalizador (dp), manteniéndose constante
el tiempo de contacto [11]. De esta manera, el flujo de solucién de glicerol alimentada (4
ml/h) y la masa de catalizador (100 mg) se mantuvieron constantes. El tamafo medio de las
particulas (dp) fue entre 0.125 mm y 0.841 mm. Si la conversién de glicerol no varia al
cambiar el didmetro de particula significa que la difusién interna no es limitante de la

velocidad de reaccidn.

En la Figura IV.3 se grafica la conversion de glicerol (Xgy) en funcion de dp para
ilustrar el efecto del tamano de particula en las limitaciones de transferencia de masa
interna. Como se observa, la conversion de glicerol no vari6 significativamente respecto del
didametro de particula. Debido a que en los ensayos cataliticos se utilizan tamafios de
particulas entre 0.177 y 0.500 mm, los resultados en la Figura IV.3 sugieren que no existen
limitaciones difusionales internas en las experiencias de actividad catalitica que se discuten

en el Capitulo V de esta Tesis.
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Figura IV.3. Efecto de tamaio de particula catalitica sobre la conversion de glicerol.
[T: 623 K; mcat/FOgly: 23 g h/mol glicerol, 10 % glicerol, P=1 bar]
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La existencia de limitaciones difusionales externas se evalué mediante la variaciéon
del caudal maésico total (glicerol + agua + He) manteniendo constante el tiempo de contacto
y el tamafio de particula. Como resultado, si la conversion de glicerol no cambia al variar el
caudal masico superficial, se puede concluir que la difusiéon externa no limita la velocidad

de reaccion.

En la Figura IV.4 se observan los valores de conversién de glicerol obtenidos al
variar el caudal masico superficial manteniendo constante el tiempo de contacto (23 g/hmol
glicerol). El catalizador empleado para realizar las experiencia fue Pt(0.5%)/Si0; y la

temperatura fue de 623 K.
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Figura IV.4. Reformado de glicerol con vapor de agua. Variacién de caudal masico
superficial.
[T: 623 K; mcat/FOgly: 23 g h/mol glicerol, 10 % glicerol, P=1 bar]
En todas las experiencias realizadas posteriormente para evaluar el comportamiento

de los catalizadores en reformado de glicerol con vapor de agua se empled un caudal

madsico superficial de 0.795 g/h cm®. De la Figura IV.4 se puede concluir que efectivamente
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para ese valor de caudal maésico superficial la velocidad de reaccion no estd limitada por la

transferencia de masa externa a la particula catalitica.

IV.1.6. Reproducibilidad de los resultados cataliticos.

Los ensayos tendientes a evaluar la reproducibilidad de los resultados cataliticos se
realizaron empleando 200 mg de Pt(0.5%)/SiO,. Se aliment6 solucién de glicerol (10 %
p/p) con una velocidad de 4 ml/h; el flujo de gas inerte (He) fue de 10 ml/min. La
temperatura a la cual se realizaron las experiencias fue 623 K y la presion 1 atm. Se
efectuaron 3 ensayos de actividad catalitica en idénticas condiciones, utilizando catalizador

fresco para cada reaccion.
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Figura IV.5. Verificacion de la reproducibilidad. Conversion de glicerol en funcién del
tiempo para tres reacciones en iguales condiciones
[T: 623 K;; mcat/FOg,y: 23 g h/mol glicerol, 10 % glicerol, P=1 bar]

Los resultados obtenidos se muestran en la Figura IV.5 en la cual se grafica la

conversion de glicerol en funcién del tiempo para las tres reacciones. Las selectividades
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hacia los distintos productos de reaccion también fueron chequeadas y no se observaron
diferencias significativas entre las diferentes reacciones. Se observa que existe una buena
reproducibilidad en los resultados cataliticos obtenidos (las variaciones de la conversion de

glicerol fueron en todos los casos menores a 5%).

IV.2. Reformado en fase acuosa (APR)

IV.2.1 Seleccion de las condiciones de reaccion.

El proceso de APR fue desarrollado recientemente y se puede utilizar tanto para
producir H,, gas de sintesis, alcanos o compuestos quimicos intermediarios de sintesis a
partir de la conversién de compuestos oxigenados derivados de biomasa como aziicares o

polioles [12,13,14,15].

En este trabajo se evaluara la produccion de hidrogeno a partir de xilitol (CsH;2Os)
y sorbitol (CsH406) que son dos polioles derivados de la biomasa. Cabe mencionar que el
xilitol y el sorbitol se obtienen por hidrogenacion de xilosa [16] y glucosa [17]
respectivamente y éstos son los azucares mds abundantes de la naturaleza, de ahi la

importancia de utilizar estos compuestos como materia prima.

La caracteristica principal del APR es que opera a temperaturas menores (400-500
K) a las del reformado en fase vapor que se detallé anteriormente, lo cual brinda la
posibilidad de trabajar con compuestos quimicamente mds complejos que los que se
utilizan en el reformado con vapor de agua (etanol, glicerol) como pueden ser el xilitol,

sorbitol, glucosa entre otros.
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Estudios termodindmicos realizados muestran que el APR de compuestos
oxigenados derivados de biomasa en los cuales la relacion de atomos C:O es 1 (como es el
caso de glicerol, xilitol y sorbitol) ofrece una alternativa interesante para la produccion de
H; en un reactor de un solo paso a temperaturas relativamente bajas (500 K) [18]. En estas
condiciones la reaccion de WGS se encuentra desplazada hacia los productos, lo cual

permite que el gas obtenido solo contenga pequenas cantidades de CO.

En este caso las reacciones de APR de xilitol y sorbitol se llevan a cabo a 498 Ky
29.3 bar. Lo usual en este tipo de estudios es trabajar a 4 bar sobre la presion de saturacion
del vapor del agua correspondiente a la temperatura de operacion, que en este caso es 25.5

bar, para asegurar que el proceso se lleve a cabo en fase liquida [19].

El metal utilizado como catalizador es el Pt. En la bibliografia se ha reportado que
es activo y selectivo, tanto en el proceso de reformado como en la reaccion de WGS, a la
vez que desfavorece las reacciones laterales, de formacion de alcanos y otros productos,
que consumen hidrégeno. El Pt también mostré ser el mas estable en las condiciones de

temperatura y presion del APR [13,20].

El sélido utilizado como soporte también tiene un rol importante debido a que se
requiere que no presente deterioro de sus propiedades fisicas en las condiciones de reaccion
para que la fase activa no sufra transformaciones que afecten su comportamiento catalitico
(actividad y selectividad). A su vez los soportes que poseen sitios dcidos fuertes conducen a
la formacién de productos como alcanos que no son deseables en este estudio [14,21]. Los
soportes mds cominmente usados en la literatura para APR han sido aldmina, silice y

carbon. En nuestro caso empleamos alimina como soporte de la fase activa (Pt).
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IV.2.2. Analisis de la fase gaseosa.

La reaccién de reformado produce principalmente H,, CO, CO, y CHy en la fase
gaseosa; estos productos fueron cuantificados mediante cromatografia gaseosa en un
cromatégrafo Shimadzu GC-2014 equipado con detectores de conductividad térmica (TCD)
y de ionizacion de llama (FID). La inyeccion de las muestras gaseosas se realizd on-line a
través de una valvula de 6 vias. La separacion de los productos se llevd a cabo con una
columna Supelco de acero inoxidable de 2.1 mm de didmetro interior y 5 m de largo con

una fase estacionaria (Hayesep D) empacada cuyo tamafo de particula es 100-120 mesh.

La cuantificacion de H; se realizé con un detector TCD utilizando N, como gas carrier.
Se inyectaron muestras estindar de H; diluido en N, para determinar el tiempo de retencion
y establecer las condiciones 6ptimas bajo las cuales se resuelve correctamente el pico. En la

Figura IV.6 se ve un ejemplo de cromatograma obtenido.
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Figura I'V.6. Cromatograma obtenido para H, 2.6 % molar en N,
Asimismo, se confecciond una curva de calibrado, para lo cual se inyectaron muestras
de diferente concentracion las cuales se prepararon mezclando una corriente de H, y una

corriente de N, cuyos caudales fueron medidos utilizando controladores de flujo masico en
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linea. La Figura IV.7 muestra la curva de calibrado obtenida para H,. Se observa que la
relacion entre la concentracion de H; y el drea del pico cromatografico fue lineal en todo el

rango estudiado.

,

Area (u. a.)

0 2 4 6 8 10
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Figura IV.7. Curva de calibrado para H; diluido en N,

La cuantificacion de los demds productos gaseosos (CO, CO, y CHy) se realizé
mediante FID. El efluente gaseoso de la reaccion, luego de que se detecta el H, en el TCD,
pasa por un reactor de lecho fijo que contiene un catalizador de Ni/Kieselghur
coalimentado con H», el cual es operado a 673 K, de esta manera tanto el CO como el CO,
se convierten en metano (CHy) y son detectados por el FID. En la Figura IV.8 se ve un
ejemplo de cromatograma tipico obtenido en el FID. Se identificaron uno a uno los tiempos
de retencion, los cuales se muestran en la Tabla IV.3, y se establecieron las condiciones
Optimas bajo las cuales se resolvian correctamente los picos de los diferentes gases. A
continuacién, se detalla el método cromatografico utilizado para conseguir una correcta
separacion de los picos.

Tiempo de analisis = 30 min
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Temperatura de columna = 308 K
Temperatura del inyector = 453 K
Temperatura del FID =453 K

Temperatura del TCD =373 K

20000+
co

15000
N
£ 10000-
=
=
A

5000- CO:
kCH4
ol \

0 2 4 6 8 10 12
Tiempo de retencion (min)
Figura IV.8. Cromatograma obtenido de una mezcla de CO (3.3%), CH4 (2.3%) y CO; (2.0%) en N».

Tabla I'V.3. Tiempo de retencion para los diferentes
productos de reaccion presentes en la fase gaseosa

Producto Tiempo de retencién (min)
CO 2.5
CH, 4.1
CO, 8.3

Se confeccionaron curvas de calibrado para los tres productos inyectando muestras de diferentes
concentraciones preparadas mezclando una corriente del gas a determinar con N». En la Figura IV.9

se muestran las curvas de calibrado para CO, CO, y CHy4 las cuales resultaron lineales en el rango de

concentraciones en el que se trabajo.

Iv.16



CAPITULO IV

(a)

Area (u.a.)

5 10 15
Concentracion molar CO (%)

Area (u.a.)

(b)

5 10
Concentracion molar CH4 (%)

(c)

Area (un.a.)

0 5

10

15

Concentracion molar CO2 (%)

Figura IV.9. Curvas de calibrado para CO (a), CHy4 (b) y CO; (c)

IV.2.3. Anadlisis de la fase liquida

Con el objetivo de determinar la composicion de la fase liquida, se colect6 el
efluente liquido cada 60 minutos. Las muestras extraidas (conteniendo entre otras cosas
sorbitol o xilitol sin reaccionar) se analizaron utilizando un equipo de Cromatografia
Liquida de Alta Performance (HPLC) marca Shimadzu con detector de Indice de
Refraccion (IR) provisto de una columna Biorad Aminex HPX 87H de 250 mm de largo y 4
mm de didmetro. Se inyectaron estandares de los diferentes reactivos a utilizar,

determinadndose tiempos de retencién para cada uno. En la Figura IV.10 se muestran

cromatogramas tipicos obtenidos con solucién de sorbitol y xilitol estandar.

Iv.17
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Sorbitol (0.25% p/p) Xilitol (0.1 % p/p)

Senal (mV)
Seifial (mV)

e _

0 5 10 15 20 0 5 10 15 20 25
Tiempo (min)

Tiempo (min)

Figura IV.10. Cromatogramas tipicos obtenidos con solucién estandar de xilitol y sorbitol

Para la cuantificacion del sorbitol y el xilitol se construyeron curvas de calibrado
inyectando soluciones estandar y de concentracion conocida de estos compuestos en el
cromatografo y luego se grafico el area obtenida de la integracion del pico correspondiente

en funcion de la concentracion.

Tabla IV.4. Preparacion de soluciones estandar de sorbitol y drea obtenida
Masa Sorbitol Volumen Concentracion Area HPLC
(g) (ml) (% en peso) (u. a.)
0.0115 100 0,0115 99187
0.0582 100 0,0582 369424
0.104 100 0,104 670040
0.025 100 0,025 165600

En la Tabla IV.4 se muestran los resultados de la preparacion de las soluciones de

sorbitol y el area cromatografica obtenida para cada uno. Cabe mencionar que el area
resulta del promedio de tres inyecciones que se hicieron de cada solucidon, asimismo la

desviacion estandar entre los valores de estas tres dreas nunca fue mayor a 2%. Estas
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mismas consideraciones se tomaron en cuenta para la construccion de la curva de calibrado

correspondiente a xilitol.

Por otro lado en la Figura IV.11 se muestra la curva de calibrado obtenida para

sorbitol y como se ve resulta lineal en todo el rango de concentraciones estudiado.

R%=0,997

Area HPLC (u. a.)

0,00 0,02 0,04 0,06 0,08 0,10 0,12
Concentracion (% en peso)
Figura IV.11. Curva de calibrado para la cuantificacién de sorbitol por HPLC

En la Tabla IV.5 se muestran los resultados de la preparacion de las soluciones de
xilitol y el area cromatografica obtenida para cada uno. La curva de calibrado obtenida con

soluciones estandar de xilitol se muestra en la Figura IV.12 y es lineal en el rango

estudiado.

Tabla IV.5. Preparacion de soluciones estandar de xilitol y drea obtenida
Masa Xilitol Volumen Concentracion Area HPLC
(g) (ml) (% en peso) (u. a.)
0.053 50 0.106 665361
0.050 100 0.050 314497
0.010 100 0.010 125892
0.024 100 0.024 168563
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Area HPLC (u. a.)

0 0,02 0,04 0,06 0,08 0,1 0,12

Concentracion (% en peso)
Figura IV.12. Curva de calibrado para la cuantificacion de xilitol por HPLC

1V.2.4. Ensayos sin catalizador

Como primer paso, previo a la busqueda y seleccion de catalizadores para APR, se
ensayo esta reaccidon en presencia de material inerte (carburo de silicio). El objetivo de
estos experimentos era observar si existe reaccion entre el sorbitol o xilitol y el agua en
ausencia de catalizador o si en las condiciones de temperatura, presion y exceso de agua se
produce descomposicién térmica. Las experiencias sin catalizador se realizaron en el
equipo de reaccion detallado en el Capitulo III (seccién II1.5.2) y colocando un lecho de
carburo de silicio en el reactor. Se alimentd reactivo (sorbitol o xilitol) disuelto en agua
(1% en peso). La reaccioén no catalitica fue estudiada a diferentes velocidades espaciales
(WHSV= 0.6, 1.2, 1.8 y 2.4 h'™") utilizando N, como gas de arrastre con un caudal de 10
ml/min. Los ensayos se realizaron a 498 K y 29.3 bar de temperatura y presion
respectivamente. No se observd conversion de reactivo como asi tampoco presencia de
productos en la fase gaseosa. Con lo cual se prueba que, sin catalizador no puede llevarse a
cabo la reaccién en las condiciones antes mencionadas como tampoco descomposicion

térmica de reactivo.
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IV.2.5. Estudio de la existencia de limitaciones a la transferencia de masa externas e

internas.

Una reaccién quimica catalizada por un sélido poroso se lleva a cabo via una serie
de procesos de transferencia de materia/reaccién que fueron explicados anteriormente para
el reformado de glicerol con vapor de agua. En el caso del APR la fase continua es un
liquido mientras que en el equipo de reformado con vapor es un gas. En este caso se
aplicaron criterios tedricos que permiten verificar la presencia o ausencia de limitaciones a
la transferencia de masa externa e interna en el catalizador para seleccionar luego

condiciones operativas en las cuales la reaccion se encuentre en estricto control quimico.

Con el fin de establecer la importancia de las limitaciones de la transferencia de
masa interna en la velocidad de reaccion, se utilizo el criterio Weisz-Prater [22]. Segun este

criterio, las limitaciones difusivas intraparticula no son limitantes si el moédulo de Weisz—

Prater (¢) cumple con los siguientes requerimientos segtin el orden de reaccién: ¢ < 6 para
reacciones de orden cero; ¢ < 1 para reacciones de primer orden y ¢ < 0.3 para reacciones

de segundo orden. La defrinicién del médulo de Weisz-Prater () se muestra a

continuacion:

RZ
¢ = Tobs® (Ecuacién IV.1)
C Defr

donde I'ypg es la velocidad de reaccion observada, R es el radio de las particulas de

catalizador, ¢ es la concentracion de xilitol (0.066 mol/l) y Dggs es la difusividad efectiva

de xilitol en agua. El radio promedio de las particulas es 0.25 mm.
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Para el calculo de la difusividad se utiliza la ecuacién de Wilke-Chang segtn la

cual:

DO = 7.4 10—8%
AB_ . .

UB. Vé’ '(6,4)

(Ecuaciéon 1V.2)

Donde:

a es un factor de asociacion del solvente (2.6 para el agua)

Mg es la masa molar del solvente (18 g/mol)

Mg es la viscosidad del solvente a la temperatura de reaccion (0.134 cP)

T es la temperatura (498 K)

Vi) es el volumen molar del solvente (al punto de ebullicion del soluto)= 22.5

cm’/mol

Entonces
By =29x1078 [mTZ] (Ecuacion IV.3)

Luego se calcula la difusividad efectiva ( Degr) segtn la Ecuacion IV.4:
Desr = Dip.[e.9/¢] (Ecuacion IV.4)

Siendo o, el factor de constriccién (toma en cuenta la variacién en el area
transversal que es normal al flujo) y T, la tortuosidad (relacién entre la distancia real que
una molécula recorre entre dos puntos con la distancia mds corta entre esos dos puntos)

La porosidad ¢ (fraccion hueca) es 0.55 [23] para Al,O; CK 300 (Cyanamid
Ketjen).

La relacion o/t es puede estimarse como o/1=1.

m2
Desr =116 x 1078 [Tl
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El médulo de Weisz-Prater se calculé tomando la maxima velocidad de reaccion
(3.1. 10 mol/l.s) y el valor obtenido fue:
¢ = 0.005
Lo cual indica que la transferencia de masa dentro de la particula no es limitante de

la velocidad de reaccidn y esto es independiente del orden de reaccion.

I1V.2.6. Estudio de la existencia de limitaciones a la transferencia de calor externas e

internas

La influencia del fenémeno de transferencia de calor, tanto extra como intra-
particula, en la velocidad de reaccion fue estimada mediante la aplicacién de criterios
tedricos. En el caso del transporte de calor externo se utiliza el criterio de Mears [24], segtin
el cual para que no existan limitaciones significativas a la transferencia de calor en la
interfase entre el fluido y la particula catalitica debe cumplirse que:

|AH|r0bS Rgo < 0.15RT;
T, hc Eq

(Ecuacién 1V.5)

Donde:
AH es el calor de reaccion.
Tobs €8 la velocidad de reaccidn observada
Ry es el radio de la particula de catalizador
T) es la temperatura
hc es el coeficiente de transferencia de calor en la interfase fluido-sélido
R es la constante de los gases

E, es la energia de activacion
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La Ecuacién IV.6 indica que para los casos de reacciones rapidas con alto calor de
reaccion (|JAH|) es esperable observar limitaciones a la transferencia de calor externas. Esto
significa que el calor generado (o consumido) por la reaccion no es removido

eficientemente por conveccion.

E. =110 KJ/mol (estimado [25])

RT,
—L = 0.037
E,

Para calcular h, se utiliza la siguiente expresion [26]:

Nu= "2 = Nu = 2.0 + 0.6 -Re’? Pr'/3 ~ 2 (Re bajos) (Ecuacién IV.6)
t

donde, Nu (nimero de Nusselt), Re (Reynolds), Pr (Prandtl) k es la conductividad

térmica. Entonces:

w
sy e
25107 %m K

Tops = 0.31 mol/m>.s
Ro=2.5.10"m

AH =230 KJ/mol (reformado de sorbitol)

72x107°<516x1073

Este resultado sugiere la ausencia de gradientes de temperatura externo.

Para analizar la importancia de los gradientes de temperatura intra-particula se
utilizé el criterio de Anderson [27], segin el cual para que no existan gradientes

importantes de temperatura en el interior de la particula de catalizador debe cumplirse que:
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|AH|rops RZ RT. .
= obs 70 L =S (Ecuacién IV.7)
Ts kef Eq

0

La Ecuacion 1V.8 indica que el flujo de calor por conduccion en el sélido debe

compensar al flujo de calor por reaccién quimica.

N

= 0.037

a

En el caso en el que el fluido es liquido, ke es de la misma magnitud que la
conductividad térmica efectiva del liquido.

0 =0.014 < 0.037

Lo cual indica que la transferencia de calor dentro de la particula no es limitante

de la velocidad de reaccion para el reformado de sorbitol en fase liquida.

IV.2.7. Reproducibilidad de resultados cataliticos

Los ensayos tendientes a evaluar la reproducibilidad de los resultados cataliticos en
APR se realizaron empleando 100 mg Pt(0.57%)/Al,03 como catalizador. Se alimenté
solucién de sorbitol (1 % p/p) con una velocidad de 12 ml/h; el flujo de gas inerte (N;) fue
de 20 ml/min. La temperatura a la cual se realizaron las experiencias fue 498 K y la presiéon
29.3 bar. Se efectuaron 3 ensayos de actividad catalitica en idénticas condiciones,
utilizando catalizador fresco para cada reaccion. Los resultados obtenidos se muestran en la
Figura IV.13 en la cual se grafica la conversion de sorbitol en funcién del tiempo para las

tres reacciones.
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Figura IV.13. Verificacién de la reproducibilidad. Conversion de sorbitol en funcién del
tiempo.

En la Tabla IV.6 se muestran los valores de la selectividad a H, (Sy,) promedio
obtenidas en las tres experiencias realizadas en iguales condiciones. La selectividad (Sy,)

estd definida segtn:

Fy 6 ..
Sy, = 2 — (Ecuacion IV.9)
Fco+ FC02+FCH4 13

Donde F; son los caudales (en mol/min) del producto i a la salida del reactor y 3/7

es un factor que tiene en cuanta la estequiometria de la reaccién de reformado.

Tabla IV.6. Verificacion de la reproducibilidad.
Selectividad promedio a H,

Experiencia S H, (%)
Reaccion 1 79
Reaccién 2 81
Reaccion 3 77
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Los resultados expuestos la Figura IV.13 y en la Tabla IV.6 muestran que la
reproducibilidad de nuestro sistema de reaccién es muy buena, ya que la desviacion

estandar entre las mediciones correspondientes es siempre menor al 3%.

IV.3. Resumen

Se disenaron dos sistemas de reaccién para investigar la produccién selectiva de
hidrégeno a partir de polioles. En un equipo se estudi6 el reformado de glicerol con vapor
de agua y en el otro el reformado en fase acuosa de sorbitol y xilitol. Ambos sistemas
proveen resultados de actividad catalitica con una excelente reproducibilidad, lo cual hace
confiables las conclusiones que se puedan obtener.

Se establecieron las condiciones de trabajo para poder realizar el reformado de
glicerol con vapor de agua, como asi también las condiciones para poder analizar las dos
fases (liquida y gaseosa) a la salida del reactor. Para el caso del reformado en fase acuosa
también se establecieron las condiciones de operacién y se puso a punto el andlisis de los

productos de reaccidn y reactivos.
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CAPITULO V: PRODUCCION DE HIDROGENO MEDIANTE

REFORMADO DE GLICEROL CON VAPOR DE AGUA

V.1 Introduccion

V.1.1. Reformado de glicerol con vapor de agua

El reformado catalitico de glicerol con vapor de agua es un proceso endotérmico. Se
trata de un sistema de reacciones muy complejo en el que muchas reacciones elementales

son posibles, algunas de ellas indeseables.

En el proceso global de reformado reacciona una molécula de glicerol con tres
moléculas de agua para la obtencion de tres moléculas de diéxido de carbono y siete de

hidrégeno, segtin la reaccion:

C;0;Hg + 3H,O — 3CO; + 7TH, AH=123 kJ/mol  (Reaccién V.1)

Esta reaccion es el resultado de dos etapas consecutivas: 1) la descomposicion del
glicerol, reaccion endotérmica en la cual a partir una molécula de glicerol se producen tres
moléculas de CO y cuatro de H, (Reaccion V.2) y 2) el CO formado reacciona con agua
para formar CO, y mas H, mediante la reaccion de cambio (en inglés, reaccion Water Gas
Shift, WGS) que es levemente exotérmica (Reaccion V.3). Esta reaccion WGS es muy
importante, ya que ademds de producir hidrégeno adicional, elimina el CO que es un

contaminante en el H, cuando se pretende utilizarlo en celdas de combustible:

C;0:Hs —— 3CO + 4H, AH'=245kJ/mol  (Reaccién V.2)
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CO + H,0 —m> CO, + H, AH=-41 kJ/mol (Reaccion V.3)

Adicionalmente pueden ocurrir otras reacciones, como por ejemplo las

metanaciones de CO y COx:

cOo + 3H, — H,0 + CH; AH=-206kJ/mol (Reaccién V.4)

CO, + 4H, — 2H,0 + CH,4 AH= -165 kJ/mol (Reaccion V.5)

Estas reacciones exotérmicas son indeseables en nuestro caso ya que consumen H,
que es el producto de interés. Asimismo pueden ocurrir otras reacciones a partir de glicerol
tales como deshidrataciones, deshidrogenaciones, etc. que forman productos intermedios,
en su mayoria condensables y que son los principales promotores de la formacién de coque.
El glicerol puede reaccionar mediante dos caminos principales, uno hacia productos
gaseosos que es el que nos interesa favorecer y otro hacia productos liquidos indeseables.
Por eso el catalizador y las condiciones de operacion del reactor son muy importantes y

deben seleccionarse cuidadosamente.

V.1.2. Condiciones operativas

La reaccién se llevd a cabo en un reactor de lecho fijo que trabaja a presion
atmosférica detallado en el Capitulo IIT (seccién II1.5.1). Se alimenté una solucién acuosa
de glicerol (10% en peso), la cual fue evaporada en una zona de precalentamiento previo al
ingreso al reactor. El catalizador fue reducido in situ a 623 K. A la salida del reactor se
coloc6 un condensador y luego un separador gas-liquido de manera de analizar

separadamente las dos fases. La fraccion gaseosa de salida se analizé on-line por
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cromatografia gaseosa en un cromatdgrafo HP 5890 equipado con detector TCD. La fase
condensada a la salida del reactor se colecté cada 30 min y se analiz6 mediante un
cromatografo de gases Agilent 6850 con detector FID, utilizando el método de estandar
externo para cuantificar el reactivo no reaccionado y los productos de reaccion presentes en
esta fase. Las condiciones cromatograficas para realizar los ensayos fueron determinadas

experimentalmente como se informo en capitulo anterior (Capitulo IV, seccion IV.1.2).
V.1.3. Calculo de conversion, selectividades y rendimientos.

Debido a la complejidad del sistema de reaccion y a la presencia de dos fases a la
salida del reactor, es adecuado definir en primer lugar como se han calculado los
principales pardmetros que nos permitirdn comparar el desempefio catalitico de los sélidos

ensayado en esta tesis.

La conversion de glicerol (X gly» moles de glicerol convertidos/moles de glicerol

alimentados) se calcula segin la ecuacién:

FO —F

1 1 .
gly = g 31;0 £y (Ecuacién V.1)
gly

en la cual F§1y es el caudal (moles/min) de glicerol a la entrada del reactor y Fgly es

el caudal de glicerol a la salida.

Debido a que parte de los productos se encuentran en la fase gaseosa y otra parte en

la fase liquida, se hace necesario definir una conversiéon de glicerol a productos gaseosos

X gGly , moles de glicerol convertidos en productos gaseosos/moles de glicerol alimentados)
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y una conversion de glicerol a productos liquidos (X, ély moles de glicerol convertidos en
productos liquidos/moles de glicerol alimentados). La conversién X gly estd definida en base

a atomos de C, de acuerdo a:

¥6 = 2 a;F;
gly — a FO
gyt gly

donde ¢; son los dtomos de C en la molécula del producto gaseoso i, F;el caudal molar del

producto gaseoso i, y Oly los dtomos de C en la molécula de glicerol

Debido a que los unicos productos detectados en fase gaseosa fueron CO, CO, y

G .
CH4, X g1y resulta:

Fco+ Fco,+FcH .
X gGly = F°2 4 (Ecuacién V.2)
3 Fay

La conversion de glicerol a productos que se encuentran en el efluente liquido

X é‘ 1y » moles de glicerol convertidos en productos liquidos/moles de glicerol alimentados)

se calcula como:

Xngy = Xgly — ngy (Ecuacion V.3)

Antes de definir selectividades hacia los distintos productos es conveniente notar
que en este tipo de reacciéon no es suficiente plantear un balance de carbono como
usualmente se hace en este tipo de estudios, ya que precisamente el H,, nuestro producto de

interés, no estaria contemplado en dicho balance. Aqui también es importante observar que
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el H, no proviene tnicamente de la materia prima carbonada, en este caso glicerol, sino que
parte del H, se obtiene del agua que también es reactivo. Por lo tanto trataremos de manera
separada el cdlculo de la selectividad hacia los productos que contienen carbono
(provenientes exclusivamente del glicerol) y la selectividad a H,. Para los productos
gaseosos que contienen C, la selectividad hacia el producto i (S;) se define segin la

siguiente ecuacion:

G = a;F;
Y aF

Como en nuestro caso los productos gaseosos son CO, CO, y CHy, la selectividad

hacia el producto carbonado i queda:

F; . .
S, = (Ecuacién V.4)
FcotFco,tFcH,

Para definir la selectividad y el rendimiento hacia H, se debe tener en cuenta la
estequiometria de la Reaccion V.1, la cual muestra que se pueden obtener siete moles de H,
por cada mol de glicerol alimentado. Esto se debe a que la reaccion WGS (Reaccion V.3)
genera H, a partir del agua. Entonces definimos un factor estequiométrico de reformado
(R=7) que es la cantidad médxima de moles de H, que se pueden producir por mol de
glicerol, y una relaciéon de reformado (RR = 7/3) que es la relacion de moles de H;
producidos/moles de C en fase gas en condiciones de maxima produccion de H, segun la

Reaccion V.1. La selectividad a H; se calcula segun la siguiente ecuacion:

moles de H, producidos

H, —

moles de C en fase gas
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Reemplazando:

Fy 1 .,
Sh, = 2 — (Ecuacién V.5)
Fcot Fco,tFcy, RR

El rendimiento H, (1 Hy» moles de H; producidos /moles de glicerol alimentados) se

define segun:

Fy, 1 .,
NMh, = # - (Ecuacién V.6)
gly

La forma de definir estos pardmetro estd ampliamente aceptada en la bibliografia

relacionada con el tema [1,2]

V.2 Seleccion y Preparacion de catalizadores

Para promover eficientemente la producciéon de H, a partir de compuestos
oxigenados como el glicerol, el catalizador debe romper los enlaces C-C, C-H y O-H del
reactivo y favorecer la reacciéon de WGS de manera de eliminar el CO adsorbido sobre la
superficie; ademds no debe romper enlaces C-O ni promover la hidrogenacién de CO o CO,
que es formadora de alcanos [3]. Los metales del Grupo VIII, principalmente Pd y Pt, son
potencialmente aptos para esta reaccion [4]. Se ha informado que Pt es el metal mds activo
y selectivo en reformado con vapor de agua de glicerol y etilenglicol, debido a su capacidad
para romper C-C; también promueve eficientemente la reaccion WGS [5]. Por otra parte, se
inform6 que el soporte juega un papel importante en el rendimiento catalitico de reformado

con vapor de polioles [6,7] y la reaccién de WGS [8]. Por estos motivos, se seleccion6 al Pt
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para utilizarlo como el componente metalico de nuestros catalizadores. Ademas, se decidio
soportar el Pt sobre s6lidos de distinta naturaleza para estudiar el efecto del soporte sobre la

produccion selectiva de H,.

V.2.1 Preparacion de catalizadores

V.2.1.1. Catalizadores para el reformado de glicerol con vapor

Mediante la técnica de impregnacion a humedad incipiente se prepararon

catalizadores de Pt soportado sobre s6lidos de distinta naturaleza, a saber:

e Soporte inerte: Si0, (Grace G62).

e Soporte acido: y-Al,Os (Cyanamid Ketjen CK300).

e Soporte redox: TiO, (Degussa P-25).

e Soporte basico: MgO (preparado por rehidratacién del 6xido de magnesio

comercial).

El método de impregnacién a humedad incipiente consiste en poner en contacto un
soporte seco con un volumen de solucién impregnante igual al volumen de poros del
soporte [9]. Por efecto de las fuerzas capilares la solucién impregnante ingresa en los poros
del soporte y se distribuye en su interior. Este método se emplea para preparar catalizadores
donde la fase activa (Pt en este caso) se encuentra altamente dispersa sobre la superficie del

soporte.

Los factores mds importantes a tener en cuenta en la elecciéon de la solucién

impregnante son:
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V.2.1.1.a.

Solubilidad del compuesto precursor empleado: la solubilidad del compuesto
(sales, bases, dcidos) puede llegar a limitar la cantidad del mismo que puede
ser depositado sobre el soporte. Si la solubilidad del compuesto es baja, es
posible que se requiera una impregnacion en etapas sucesivas para obtener la
cantidad deseada sobre el soporte.

Estabilidad de la solucién: es importante que la solucién precursora sea
estable durante el proceso de preparacion, para evitar que la misma precipite
o sufra transformaciones indeseables durante la impregnacion.

Condiciones de impregnacion: las condiciones en que se desarrolla el
proceso de impregnacion son importantes, dado que los mismos pueden
modificar el estado superficial del soporte. Por ejemplo, los tipos de sitios
donde se adsorbe el compuesto dependen del soporte empleado y de las
condiciones del medio (pH, temperatura, etc.).

Presencia de especies venenosas para el catalizador: otro factor a tener en
cuenta en la eleccion de la soluciéon impregnante es evitar el empleo de
aquellos compuestos que contengan venenos potenciales para el catalizador
y que los aniones que acompafian al catién a depositar (CI", Na* , NOs™,

etc.) sean facilmente eliminables por lavado o calcinacion.

Acondicionamiento y/o preparacion el soporte

Los soportes SiO;, y-Al,O3 y TiO, fueron comerciales y por lo tanto sélo fueron

sometidos a un tratamiento térmico en flujo de aire previo a su utilizacion. En cambio, el

MgO fue preparado en nuestro laboratorio por rehidratacién a partir de 6xido de magnesio
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comercial (Carlo Erba, 99 %) segun [10], de la siguiente manera: se pesaron 5g de MgO
comercial, se colocaron en un vaso de precipitado provisto de un agitador magnético y se
agregaron 50 ml de agua destilada en forma lenta y con agitacion a temperatura ambiente.
Luego se calent6 a 353 K, manteniéndose a esta temperatura con agitacion durante 4 horas.
El exceso de agua se eliminé por secado de la muestra en estufa a 353 K, durante 12 horas.
Al final de esa etapa lo que se forma es hidréxido de magnesio; el 6xido de magnesio se
obtuvo por posterior descomposicion térmica en un equipo de calcinaciéon. El MgO
resultante presenta una superficie tal que puede llegar a quintuplicar la del material de
inicio, con propiedades texturales adecuadas para favorecer su desempefio catalitico.

Todos los soportes fueron calcinados en flujo de aire (50 ml/min) hasta 773 K (10
K/min) y luego se mantiene a esa temperatura por 3 horas, tras lo cual se enfria hasta
temperatura ambiente nuevamente. Terminado este tratamiento el soporte estd listo para ser

impregnado.

V.2.1.1.b. Determinacion experimental del volumen de mojado de cada soporte e

impregnacion de los mismos

El primer paso es determinar el volumen de mojado del sélido a impregnar, lo cual
se hizo experimentalmente. Posteriormente conociendo ese volumen se procedid a la
impregnacion propiamente dicha empleando una solucion de é&cido cloroplatinico
(H,PtCls.6H,0O, Aldrich 99.995%) de 9,5 mg de Pt/ml de concentracién (C) para
impregnar cuatro soportes distintos (Si0,, Al,O3, MgO, TiO;). En este caso se utilizé un

método que se detalla a continuacion:

1. Se pes6 una cierta masa de soporte (mg; en g).
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2. Se agregd gota a gota solvente (usualmente agua) sobre el soporte, mientras se agita
con ayuda de una varilla de vidrio, hasta que el sélido adquiere una consistencia de
pasta, lo cual indicaria que los poros del soporte han sido llenados con el solvente. Se
obtiene asi el volumen de solucién necesario para mojar completamente el soporte
(Vo; en ml), a partir del cual se calcula la relacién V¢/my, denominada volumen de
mojado del soporte (Vy; en ml/g). Para los fines pricticos, se considera que la
densidad del agua y la de la solucién acuosa conteniendo el metal son iguales

3. Se pes6 la masa de soporte que se quiere impregnar (m; en g) y se determiné el
volumen de solucién impregnante necesario (Vr; en ml) mediante la siguiente

ecuacion:

=m.Vy (Ecuacién V.7)

En base a la carga de precursor requerida sobre el soporte (Cp) se determina la masa

de precursor (mp; en g) mediante la ecuacion:

m.Cp .
m, = (Ecuacién V.8)
100

Donde: C, = g de precursor/100 g de soporte.
4. Se calcul6 el volumen (V; en ml) de solucién de concentracion conocida (C, mg de

metal/ml solucién) necesario para conseguir el C, deseado mediante la ecuacion:

™
c

V= (Ecuacién V.9)

5. En un vaso de precipitado se colocd el volumen V (ml) calculado de solucién
impregnante, se agregd agua destilada hasta completar el V1. Luego se colocé la

mezcla en una bureta.
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6. Para realizar la impregnacion empleando la solucidén precursora elegida se agregé
desde la bureta gota a gota el volumen V1 (ml) de solucién impregnante sobre la
masa (m, en g) del soporte, homogeneizando el s6lido himedo con una varilla de
vidrio.

7. El soporte impregnado (precursor) se sec6 en estufa a 353 K durante 12 horas.

8. Etapa de calcinacion: el soporte impregnado es calcinado en flujo de aire durante 3
horas a 723 K (10 K/min). De esta manera se obtiene el precursor oxidado.

9. Finalmente se reduce en flujo de H, a 723 K para obtener el catalizador en su forma

metalica.

Los calculos efectuados para determinar los volimenes de soluciéon a emplear para

realizar las impregnaciones se muestran en la Tabla V.1 (filas 1 a 4):

Tabla V.1. Calculos para preparacién de catalizadores

Catalizador C, (%) | m(g) (Xff) (Xﬂ) (rrr‘:g) (;1’1) Z;gl“)a
P(0.5% wiwyALO; | 05 | 10 | 107 | 107 | 50 | 53 | 54
Pt(0.5% w/w)/Si0,-1 | 05 | 10 | 110 | 110 | 50 | 53 | 57
PL(0.5% wiw)/Ti0, | 05 | 10 | 093 | 93 | 50 | 53 | 40
Pt(0.5% wiw)MgO | 05 | 64 | 175 | 112 | 32 | 34 | 79

Pt(0.5% wiw)/SiO,-IL | 05 | 10 | 110 | 11 | 50 | 10 | 1.0

Posteriormente se decidi6 preparar un catalizador de 0.5% p/p de Pt sobre SiO, libre
de cloro. Para ello, se empled una solucién de nitrato de tetraminplatino (Pt(NH3)4(NO3),,
Alfa) de 5 mg de Pt/ml de concentracién y se utilizé la misma técnica descripta

anteriormente. El motivo de esta nueva preparacion fue tratar de evitar cualquier tipo de
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acidez en el soporte; como se ha informado previamente en bibliografia [11], el cloro
residual proveniente del empleo de dacido cloroplatinico como solucién impregnante
confiere cierta acidez al soporte. Este catalizador serd identificado de aqui en adelante
como Pt/SiO,-1I. Los cdlculos correspondientes para esta nueva preparacion se muestran

Tabla V.1 (fila 5).

Al finalizar el proceso de impregnacidn, los catalizadores preparados fueron
secados en estufa con la finalidad de evaporar el agua provenientes de las soluciones
precursoras. El proceso de secado en todos los casos dur6 12 horas, aproximadamente, y la
temperatura a la cual se efectué fue de 353 K.

Las muestras secas fueron sometidas a un tratamiento térmico con el objetivo de
descomponer los precursores metdlicos y llevarlos a su forma de o6xidos. Todos los
catalizadores fueron calcinados a 723 K durante 4 horas en una corriente de aire (60
ml/min). Por ultimo fueron sometidos a un tratamiento térmico para llevarlos a la forma

metdlica que consistid en una reduccion a 673 K durante horas en flujo de H, (50 ml/min).

V.2.1.2. Catalizadores para Water Gas Shift.

Los catalizadores seleccionados para ser ensayados en la reaccion de WGS fueron:
Pt/ZxO,, Pt/CeO,, Pt/TiO, y Pt/SiO,-1Il, todos con una carga de Pt de aproximadamente
0.5% p/p. Debido a que Pt/SiO,-I1 y Pt/TiO, fueron los mismos que los utilizados en la
reaccion de reformado, aqui nos centraremos en la preparacion de Pt/CeO; y Pt/ZrO,.

La CeO, utilizada fue una muestra comercial Rhodia HSA5 de 260 m%g de

superficie especifica.
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V.2.1.2.a. Método de preparacion de la ZrO,

La ZrO, se obtuvo mediante la técnica de sol-gel sugerida por Rossignol et al. [12].
El precursor empleado fue n-propoxido de zirconio (Zr(OCsH7)4) disuelto en alcohol
isopropilico. Para efectuar la precipitacion, a la solucion anterior con agitacion se le agregé
gota a gota agua destilada para que se produzca la hidrélisis de la mezcla y la formacién del
pseudogel. Luego, se realizé la maduracién del pseudogel a 323 K con agitacién para
facilitar la evaporacion del alcohol. Posteriormente, la muestra fue secada en estufa a 393 K

durante 12 horas y calcinada a 873 K durante 4 horas.

V.2.1.2.b. Preparacion de los catalizadores para WGS

El método seleccionado para la preparacion de los catalizadores fue el de
impregnacion a humedad incipiente para lo cual se siguié el mismo protocolo explicado
anteriormente. Para la preparacion de los catalizadores Pt/CeO, y Pt/ZrO, se empled
Pt(NH3)4(NO3), que es una sal metalica sin cloro soluble en agua.

Al finalizar el proceso de impregnacion, los soportes humedos fueron secados en
estufa con la finalidad de evaporar el agua presente en las soluciones precursoras y de esta
forma dejar depositado los metales en la estructura porosa de los soportes. El proceso de
secado en todos los casos durd 12 horas, aproximadamente, y la temperatura a la cual se
efectud fue de 353 K.

Las muestras secas fueron sometidas a un tratamiento térmico con el objetivo de
descomponer los precursores metalicos y llevarlos a su forma de 6xidos. Pt/CeO, y Pt/ZrO,
fueron tratadas a 673 K durante 4 horas en una corriente de aire (60 ml/min). Finalmente

los catalizadores fueron reducidos en flujo de H, (50 ml/min.) durante 3 horas a 673 K.
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V.3. Caracterizacion de catalizadores

Tanto los soportes como los catalizadores preparados fueron caracterizados con el
objetivo de conocer sus propiedades fisicoquimicas y poder correlacionarlas con el

comportamiento catalitico.

V.3.1. Determinacion del area superficial especifica.

Las dreas superficiales especificas tanto de los soportes utilizados como de los
catalizadores preparados se determinaron a partir de los datos de isoterma de adsorcién de

nitrégeno a 77 K, por medio del método de Brunauer-Emmett-Teller (BET) [13].

Tabla V.2. Superficie especifica de soportes y catalizadores

Catalizador SgeT soporte (m2/ g) | Sper catalizador (mz/g)
Pt/Si0,-1 230 225
Pt/A1,O3 180 175
Pt/TiO, 186 180
Pt/MgO 106 108
Pt/Si0,-11 230 227
Pt/CeO, 260 242
Pt/ZrO, 51 45

Los valores de superficies especificas (mz/g), determinadas por el método BET a
partir de las isotermas de fisisorcion de N, correspondientes, de los soportes y de los

catalizadores se informan en la Tabla V.2.
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Las areas superficiales de los soportes variaron en un amplio rango, siendo SiO; el
que presenta mayor area (230 mz/g) y ZrO; el de menor valor (51 mz/g). Para el caso de los
catalizadores se observa la misma tendencia, siendo los catalizadores soportados en SiO;
los de mayor superficie. Como muestra la Tabla V.2 el procedimiento de impregnacién a
humedad incipiente no modifica en forma significativa los valores de drea superficial del
soporte; por lo tanto podemos inferir que la impregnacién de Pt no produce cambios en las

propiedades texturales de los soportes empleados.
V.3.2. Determinacion del contenido de Pt y de la dispersion metalica.

Para determinar la composicion quimica de los materiales sintetizados se utilizo la
técnica de espectroscopia de absorcion atomica. Usando esta técnica se determind el

contenido de Pt en los catalizadores preparados.

Con el objetivo de determinar la dispersion de Pt (Dp) en los catalizadores
preparados, se utilizé la quimisorcidn selectiva de Hy, tal cual se explica en el Capitulo III

(seccion I11.3.5).

En la Tabla V.3 se muestran los resultados de contenido de Pt y Dp, obtenidos
mediante quimisorcion de H, para todos los catalizadores utilizados. Todos los
catalizadores mostraron similar contenido de Pt (entre 0.40 y 0.50% p/p). Con respecto a
los resultados de dispersiéon metdlica se observa que todos los catalizadores presentaron

valores de Dp entre 35 y 50%, excepto Pt/TiO, (11%) y Pt/ZrO, (73%).

V.15



CAPITULO V

Tabla V.3. Contenido de Pt y dispersion metdlica de los

catalizadores
Catalizador C"“?j;:g;’p‘)ie Pt Dlspg:n?% ;ie Pt
Pt/SiO,-1 0.48 42
Pt/Al,O; 0.47 45
Pt/TiO, 0.50 11
PMgO 0.49 35
Pt/SiO,-11 0.50 38
Pt/CeO, 0.40 49
Pt/ZrO, 0.48 73

V.3.3. Medicion de acidez y basicidad superficiales para los catalizadores empleados
en la reaccion de reformado con vapor.

El procedimiento utilizado para determinar la cantidad de sitios &cidos totales
presentes en la superficie de los catalizadores fue Desorciéon de NH; a Temperatura
Programada (TPD NHj3). La técnica consiste en adsorber NH3 sobre la superficie del s6lido
a temperatura ambiente y posteriormente desorberlo por calentamiento utilizando una
programacién lineal de temperatura y registrando la cantidad de gas desorbido. Se
obtuvieron los perfiles de desorcion correspondiente y mediante la integracion de las curvas
se calculd la cantidad total de sitios dcidos.

La técnica empleada para determinar la cantidad de sitios bdsicos totales presentes
en la superficie de los catalizadores, asi como también cuantificar los sitios de distinta
naturaleza y fuerza fue Desorcion de CO, a Temperatura Programada (TPD de CO,). El

procedimiento consiste en adsorber CO, sobre la superficie del sélido y posteriormente
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desorberlo por calentamiento utilizando una programaciéon lineal de temperatura,

registrdndose al mismo tiempo la cantidad de gas desorbido. La densidad de sitios basicos

total se calcula por integracién del drea bajo la curva de TPD de CO,. En la Tabla V.4 se

muestran los resultados obtenidos.

Pt/Ti0O; present6 la mayor densidad de sitios dcidos seguido de Pt/Al,O3 (173 y 118

umol NHai/g, respectivamente). La muestra de Pt/SiO;-1 presenta muy baja densidad de

sitios dcidos (8 umol NH3/g). Sin embargo el soporte utilizado es de naturaleza neutra, es

decir no posee sitios dcidos, por lo cual podemos inferir que esta pequeia acidez es debida

a la presencia de Cl residual proveniente de la solucion de impregnacion tal como se ha

reportado en la bibliografia [11]. El catalizador de Pt/SiO,-1I (preparado a partir de

solucion libre de Cl) no muestra ningin pico de desorcion de NHs.

Tabla V.4. Propiedades 4cidas y basicas de catalizadores

Catalizador NH; TPD CO, TPD
(umol/gcat) (umol/gcar)
Pt/S10,-1 8 -
Pt/Al,O5 118 18
Pt/Ti0, 173 35
PY/MgO 18 479
Pt/S10,-11 0 -

Como era esperable, Pt/MgO presenta la mayor densidad de sitios basicos (479

pmol CO,/g) mientras que la basicidad de Pt/TiO, y Pt/Al,O3 fue baja (35 y 18 pumol CO,/g

respectivamente).

En resumen, se prepararon catalizadores con contenido de Pt y dispersiéon metélica

similares en todos los casos excepto Pt/Ti0O,, el cual tuvo una dispersion notablemente mas

baja. En cuanto a la naturaleza de los soportes, estos son muy diferentes entre si, ya que se
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utilizan soportes basicos (MgO), dcidos (Al,O3, TiO,), con propiedades redox (TiO,) [8] y

neutros (Si0,).
V.4. Ensayos de actividad catalitica

V.4.1. Influencia de la temperatura de reaccion.

Los catalizadores preparados fueron utilizados en la reaccién de reformado de
glicerol con vapor de agua, la cual se llevd a cabo en un reactor de lecho fijo. Las
condiciones elegidas con el propdsito de evaluar la influencia de la temperatura sobre la

actividad catalitica fueron:

e Presion: 1 bar

e (Catalizador: Pt/SiO,-1

° mcat/FOgly (tiempo de contacto): 46 g., h/mol glicerol

e Alimentacion: solucion de glicerol al 10 % en agua

e La alimentacién llega al reactor en fase gas previo paso por un vaporizador
calefaccionado

e [a temperatura se vari6 entre 573 y 623 K

Se tomaron muestras periddicamente, tanto de la fase gas como del condensado y se

analizaron tal cual se explico en el Capitulo III (seccion II1.5.1). En la Figura V.1 se grafica

.. . . G
la conversién total de glicerol (Xg;,), conversién a productos gaseosos (Xgp,), y

composicion molar de la fase gaseosa en funcion del tiempo de reaccion para el reformado

con vapor de glicerol a 573, 598 y 623 K empleando Pt/Si0,-1.
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Cualitativamente, se observé un comportamiento similar en todos los ensayos con
respecto a la conversion total (Xgly) y conversion a productos gaseosos (XgGly), las cuales

disminuyeron con el tiempo de reaccién evidenciando una desactivacion del catalizador con
el tiempo. Para una mejor comparacion cuantitativa, los resultados obtenidos se muestran

también en la Tabla V.5.

Tabla V.5. Estudio de la influencia de la temperatura empleando Pt/SiO»-1.

T K] Xgly XgGly Composicion molar fase gas(%)
t=0 h t=3h t=0 h t=3h H, Co CO;, CH,4
573 84 30 40 25 55 40 4 1
598 93 39 51 26 56 39 5 1
623 100 50 56 39 60 22 20 2

[Pr=1 bar, mcat/F0g1y=46 8ca h/mol glicerol, 10% p/p. glicerol, Py»0=0.93 bar, Py,=0.02 bar, Py;,=0.05 bar]

Analizando los datos presentados se ve que el aumento de la temperatura de

(de 84

reaccion desde 573 a 623 K aumenta significativamente los valores iniciales de Xgly

a 100%) y X5y, (de 40 a 56 %). A su vez los valores obtenidos a las 3 horas de reaccién

G
gly
también fueron superiores en la reaccion efectuada a 623 K ya que la conversion total

(Xgly) es de 30% a 573 Ky de 50 % a 623 K, mientras que la conversion a productos

gaseosos es de 25 y 39 % respectivamente.

La composiciéon de la fase gas también varié significativamente al aumentar la
temperatura. E1 H, es el componente que se encuentra en mayor proporciéon en todo el
rango de temperatura estudiado, creciendo de 55% (573 K) a 60% (623 K). Cabe mencionar

que segun la estequiometria de la Reacciéon V.1, el maximo valor de H, que se puede
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obtener es de 70%. La formacién de metano (CH4) no fue significativa, ya que no superé el
2% en ninguno de los ensayos. El CO es el segundo producto gaseoso en proporcion, y su
fraccion molar disminuy6é desde 40% a 573 K hasta 22% a 623 K. En contraste, la
concentracion de CO,, aument6 con la temperatura de reaccion de 4% (573 K) a 20% (623

K).

Como se ve en la Tabla V.5, con Pt/SiO;-I como catalizador, y demds condiciones
ya detalladas anteriormente, la temperatura de operacion mds favorable para la produccion

selectiva de H, fue 623 K, debido a que se gener6 mayor cantidad de productos gaseosos
(XgGly) y la concentracion molar de H, (Yy,) fue mayor. Consistentemente, otros autores

han reportado que mayores temperaturas favorecen el proceso de reformado de glicerol con

vapor de agua [14].

Por lo tanto se seleccion6 623 K para realizar los ensayos tendientes a evaluar el

efecto que la naturaleza del soporte utilizado tiene sobre la actividad catalitica.
V.4.2. Estudio del efecto de la naturaleza del soporte.

El efecto del soporte sobre la produccion de H; en el reformado de glicerol se
estudid a 623 K, empleando catalizadores con igual carga de Pt (0.5% p/p) y alimentando
una solucion acuosa al 10 % p/p de glicerol. Los catalizadores ensayados fueron (Pt/SiO»-1,

Pt/Si0,-11 P/AL O3, Pt/TiO, y Pt/MgO). Los niveles de conversion iniciales (a t=0)
obtenidos (Xg;,, ¥ X gly) se muestran en la Figura V.2. Todos los catalizadores presentaron

conversion total inicial cercana al 100%.
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Figura V-2. Conversion total (X gly) Y conversion a productos gaseosos X gly) para los

distintos catalizadores ensayados en reaccion.
[T=623 K, Pr=1 bar, mcm/FOg.y =46 g ., h/mol glicerol, 10% p/p. glicerol, Py;0=0.93 bar, Py,=0.02 bar,
Py.=0.05 bar]

Como se observa, los catalizadores soportados sobre silice (Pt/SiO,-1, Pt/SiO,-1I) y

MgO favorecieron notablemente la conversion de glicerol a productos gaseosos (X gGly>

56%) y por consiguiente, la produccién de H,. A pesar de la alta conversién total

observada, los catalizadores de Pt soportados sobre Al,O3 y TiO; no resultaron efectivos en

la formacién de productos gaseosos (Xgly de 10 y 20% respectivamente), debido a que se
formaron gran cantidad de productos liquidos (X, ngy entre 80 y 90 %). Estos resultados

sugieren que cuando el Pt se soporta sobre un sélido 4cido como la alimina (Al,O3) o
titania (TiO,), gran parte del glicerol se consume en reacciones secundarias indeseables

tales como deshidrataciones y deshidrogenaciones catalizadas por la presencia de dichos
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sitios acidos. Efectivamente, al analizar la fase condensada obtenida durante la reaccidén
empleando Pt/Al,O3 y Pt/TiO; se detectan numerosos productos de la descomposicion del
glicerol (acetol, acroleina, 1,2 propanodiol y acetaldehido entre otros), de acuerdo con lo

informado por Pompeo et a. [6].

Si bien se ha reportado en literatura [8] que Pt/TiO, es mucho mads activo que
Pt/SiO, en la reacciéon de WGS (Reaccién V.2, segunda etapa en el proceso global de
reformado con vapor) los resultados obtenidos muestran que en este caso los sitios dcidos
del soporte (TiO,) no favorecieron la conversion de glicerol en productos gaseosos
(Reaccion V.1, primera etapa en el proceso global de reformado), principalmente H, y CO
(Reaccion V.2) y es por esto que Pt/TiO; no resulta ttil en la produccion selectiva de H; a

partir de glicerol que es el objetivo de este trabajo.

A pesar de que la conversion de glicerol disminuy6 en funcion del tiempo debido a
la desactivacion de los catalizadores (lo cual se estudiard en la siguiente seccion), la
selectividad hacia los diferentes productos de reaccidn, particularmente gaseosos, se
mantuvo constante. En la Tabla V.6 se muestran la composicion molar de la fase gas, la
selectividad y rendimiento a H,. La concentraciéon molar de los productos gaseosos fue
aproximadamente igual para todos los catalizadores con H, como componente principal
(fraccion molar de H, aprox. 60%, CO entre 20 y 23%, CO,entre 14y 16% y CHs entre 1 y
2%). La excepcion es el catalizador Pt/S10,-1I, donde la proporcion de H, fue mayor (69%
molar), disminuy¢ la fraccion de CO (7% molar) y crecid la concentracion molar de CO,
(23%), mientras que CH4 permanecié en el orden de 1%. La selectividad a H, (Sg,),

calculada de acuerdo a la Ecuacion V.5, fue de 80% al emplear Pt/SiO,-1I y de entre 60 y
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70% para el resto de los catalizadores. En cuanto al rendimiento (7y,), definido segtn la
Ecuacién V.6, podemos ver que los catalizadores con mayor densidad de sitios dcidos como
Pt/Al,O3 y Pt/TiO, mostraron bajos valores de ny, (6 y 14% respectivamente). El
catalizador Pt/SiO,-1 y el catalizador soportado sobre MgO mostraron rendimientos
similares (39 y 42%). Por su parte Pt/SiO,-11, ademds de ser el catalizador mds selectivo
hacia la formacion de productos gaseosos, fue el que mayor concentraciéon de H, permitié

obtener a la salida del reactor (69 % molar) presentando un rendimiento a H, de 79%.

Tabla V.6. Resultados cataliticos empleando soportes de distinta naturaleza

Composicion molar fase gas (%)
Catalizador H, co Co, CH, Su, (%) | Mu, (%)
Pt/SiO, 1 60 22 16 2 64 39
Pt/A1,03 59 23 16 2 61 6
Pt/MgO 62 23 14 1 70 42
Pt/TiO; 62 20 18 0 70 14
Pt/SiO,I1 69 7 23 1 80 79
[T=623 K, Pr=1 bar, mcat/FOg|y =46 g, h/mol glicerol, 10% p/p. glicerol, Py;0=0.93 bar, Py,=0.02 bar,
P11.=0.05 bar]

Es necesario destacar la diferencia entre Pt/Si0,-1 que fue preparado a partir de una
solucién de 4cido cloroplatinico (H,PtClg) y Pt/SiO,-11, preparado utilizando nitrato de
tetraaminplatino (Pt(NH3)4(NOs3),;) como solucién impregnante. El primero presenté una
pequeia acidez, la cual se debe a la presencia de Cl residual proveniente del precursor
utilizado [11], mientras que el segundo carecid totalmente de sitios acidos, lo que fue
comprobado mediante TPD de NH; (Tabla V.4). La menor selectividad hacia la formacién
de productos gaseosos observada en Pt/SiO, I en comparaciéon con Pt/SiO; II se debid
entonces a la acidez generada por el cloro residual proveniente de la solucién precursora de

Pt que favorece la conversion de glicerol en productos condensables no deseados.
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De la serie de catalizadores ensayados en este Capitulo, Pt/SiO,-II fue el catalizador
mads adecuado para producir H; selectivamente, mediante reformado de glicerol con vapor
de agua a 623 K. Estos resultados sugieren que el Pt cuando es soportado sobre un sélido
inerte como la SiO, cataliza selectivamente la rotura de enlaces C-C, C-H y O-H, lo que
conduce a mayor formacién de productos en fase gas y consecuentemente mayor
produccién de Hj, lo cual estd de acuerdo con lo observado por otros autores [6,14,15].
Para verificar la ausencia de actividad catalitica de la silice utilizada se ensay6 el reformado
de glicerol con vapor empleando la misma SiO, empleada como soporte y no se observo
formacion de productos liquidos o gaseosos. De esta forma, se corroboré que la silice sélo
cumple la funcién de soportar el Pt, el cual es el elemento realmente activo para catalizar la

formacion de H; a partir de glicerol y agua.

V.4.3. Estudio de la formacion de depositos carbonosos y desactivacion de los

catalizadores.

Como se menciono anteriormente, se observo que durante los ensayos de reformado

de glicerol con vapor de agua, tanto la conversién total (Xg;,) como la conversion a
productos gaseosos (X, gGly) disminuyen con el transcurso del tiempo. En la Tabla V.7 se

informan los valores de X gGly y X gly al inicio (t=0) y al final de la reaccién (t=3h) para los

diferentes catalizadores y en la Figura V.3 se muestran las curvas de actividad

correspondiente a cada una de estas reacciones cataliticas. La actividad se define como:

ag = = (Ecuacién V.10)
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Donde a; es la actividad del catalizador hacia la formacién de productos gaseosos y
es una funcién del tiempo de reaccién, 7; es la velocidad de formacién de productos
gaseosos a un dado tiempo ¢ y 10 es la velocidad inicial de formacién de productos

gaseosos, es decir a tiempo cero.

Tabla V.7. Conversiones de glicerol al inicio y al final de la reaccién

G
Catalizador Xely Xgly
t=0 h t=3h t=0 h t=3h

Pt/SiO,-1 100 50 60 39
Pt/AL,O3 100 98 10 4
Pt/TiO, 100 95 20 9
Pt/MgO 95 90 60 36
Pt/SiO,-11 100 100 99 95

[T=623 K, Pr=1 bar, mcat/FOg|y =46 g ., h/mol glicerol, 10% p/p. glicerol, Py;0=0.93 bar, Py,=0.02 bar,
Py.=0.05 bar]

Para comparar las desactivaciones iniciales de los distintos catalizadores empleados
en reaccion se empled el pardmetro dy [16], el cual se obtiene a partir de las curvas de

actividad en funcién del tiempo, segun:

do = — [ﬂ] (Ecuacién V.11)
dt l¢=p

Los valores de dj se calculan como las tangentes al origen de las curvas ag = f(t).
Como se ve en la Figura V.3, Pt/Al,O5 es el catalizador que mayor desactivacion
inicial presenta, seguido de Pt/TiO,, mientras que los catalizadores con menor

desactivacion son Pt/SiO,-1 y Pt/SiO,-II. En particular, Pt/SiO,-II se muestra muy estable
durante las 3 horas de reaccion permaneciendo la actividad (@ ) practicamente invariable

hasta el final de la reaccidn.
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Figura V.3. Evolucién de la actividad (ClG) en funcion del tiempo de reaccion

[T=623 K, Pr=1 bar, m,:m/FO‘b,ly =46 g, h/mol glicerol, 10% p/p. glicerol, Py;0=0.93 bar, P,,=0.02 bar, Py.=0.05 bar]
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Debido a que una posible causa de la desactivaciéon de los catalizadores es el
bloqueo de los sitios activos por formacién de depdsitos carbonosos (coque), los
catalizadores empleados en reaccion se sometieron a ensayos de Oxidacién a Temperatura
Programada (TPO, velocidad de calentamiento=10 K/min) con el objeto de cuantificar los
residuos carbonosos depositados en el sélido. Los perfiles de TPO obtenidos se muestran

en la Figura V. 4.
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Figura V 4. Perfiles de Oxidacién a Temperatura Programada para los distintos
catalizadores ensayados en reaccion.

La cuantificaciéon de los depdsitos carbonosos se realiza por integracion de los
perfiles de TPO obtenidos en funcion del tiempo. El coque depositado expresando como g
C/100 g catalizador y pmol de C/m’ se informa en la Tabla V-8.

Los catalizadores que presentan mayor densidad de sitios 4cidos (Pt/Al,O3 vy
Pt/Ti0O,), son los que mayor cantidad de coque formaron durante la reaccion de reformado
de glicerol con vapor de agua (50 y 30 umol C/m’ respectivamente), mientras que Pt/Si0;-

11 formé una cantidad significativamente menor (3 pmol C/m?).

V.28



CAPITULO V

Tabla V-8. Contenido de coque para cada catalizador

Catalizador Coque Coque
(% w/w) (umol C/m?)
Pt/SiO,-I 2.1 8
Pt/Al,O, 10.4 50
Pt/TiO, 6.4 30
Pt/MgO 1.5 7
Pt/SiO.-ll 0.8 3

Con el objetivo de verificar si existe una relacion entre la desactivacion inicial de
los catalizadores y el carbon presente en las muestras utilizadas en reaccion se graficé en la
Figura V.5 este pardmetro (d) en funcién del contenido de coque (pmol C/m®). Se observa
que la desactivacion inicial de los catalizadores varia en forma aproximadamente lineal con
la cantidad de depdsitos carbonosos formados durante la reaccion, lo cual sugiere que la
formacién de coque es causante de la disminucion de la conversién de glicerol durante el
transcurso de la reaccidn. A su vez los catalizadores 4cidos son los que mayor contenido de
carbon muestra después de 3 h de reaccion, lo que sugiere que la presencia de sitios dcidos
cataliza la formacién de productos condensables que son precursores de coque, lo cual
ampliamente conocido en bibliografia [6].

Ademads se ve una importante diferencia en los valores de desactivacion inicial entre
Pt/Si0,-1 y Pt/SiO,-11, lo cual evidencia que la selecciéon del precursor es decisiva para
lograr un catalizador més estable.

Segtin los resultados informados hasta aqui, Pt/SiO,-II resulta ser el mejor
catalizador, ya que mostré la mayor conversion a productos gaseosos y el mayor

rendimiento a Hj, produciendo una menor cantidad de coque.
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Figura V.5. Desactivacion inicial (d, ) en funcién del contenido de carb6n para los
distintos catalizadores.
[T=623 K, Pr=1 bar, mcat/FOgly =46 g, h/mol glicerol, 10% p/p. glicerol, Py;;0=0.93 bar, Py,=0.02 bar,

Py.=0.05 bar]

V.4.4. Optimizacion de la produccion de H, a partir de glicerol por reformado con

vapor de agua.

Debido a que se detectaron cantidades importantes de CO en el efluente gaseoso de

la reaccion, entre 7 y 23 % molar (Tabla V.6), y que segun la Reaccion V.3 el CO puede

reaccionar con agua mediante el proceso WGS para producir H, adicional, se ve que un

aumento en la produccion de H; se puede lograr promoviendo la reaccion de WGS.

Se propuso colocar un segundo lecho catalitico en serie con el primero y que opere a
la misma temperatura, con el objetivo de maximizar la produccién de H,. Fue necesario

entonces seleccionar el catalizador méds adecuado para constituir ese segundo lecho y para
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esto se estudio la reaccion de WGS empleando catalizadores de Pt soportados sobre 6xidos

simples.
V.4.4.1. Estudio de reaccion de Water Gas Shift.

Si bien los catalizadores mds utilizados en el proceso de Water Gas Shift a baja
temperatura son basados en Cu, existen en la literatura trabajos que informan que
catalizadores de Pt soportados sobre 6xidos metélicos reducibles pueden ser mas activos en
la reaccion de WGS y ofrecer mayor resistencia a la sinterizacion [17].

Dentro de los catalizadores de Pt soportados sobre 6xidos simples, se ha informado
en la bibliografia que Pt/CeQO,, Pt/TiO,, y Pt/ZrO, promueven eficientemente la reaccion de
WGS a temperatura moderadas (473-623 K) [18,19,20,21]. Asimismo, se ha publicado que
Pt soportado sobre TiO; es mds activo en la reaccion WGS a baja temperatura (523 K) que
soportado sobre otros 6xidos como CeO,, ZrO, u 6xidos mixtos [8]. Por lo tanto se decidi6
realizar pruebas cataliticas utilizando Pt(0.5% p/p)/CeO,, Pt(0.5% p/p)/TiO,, y Pt(0.5%
p/p)/ZrO,. Ademads también se evaludé una muestra de Pt/SiO,-II debido a su excelente
desempefio mostrado en el proceso de reformado con vapor de agua. Estos catalizadores se
ensayaron en la reaccion de Water Gas Shift en condiciones similares a las de operacion del
reformado con vapor de agua, esto es temperatura de 623 K y exceso de agua (relacion
elegida para la WGS: CO:H,O 3:1).

La conversion de CO (Xco) se calcul6 segun:

_ __Yco .2
Xco = Voot Yoos) (Ecuacion V.12)

Donde:
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Yco = fracciéon molar de CO a la salida del reactor
Yco, = fraccion molar de CO; a la salida del reactor
En la Figura V.6 se muestra la conversién de CO (Xco) en funcién del tiempo de
reaccion para los distintos catalizadores ensayados. La conversion decae levemente al inicio
de la reaccion en todos los casos y luego alcanza un estado estacionario que se mantiene

hasta el final.
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Figura V.6. Conversion de CO (Xco) en WGS sobre catalizadores basados en Pt
[T=623 K, Pr=1 bar, mcat/FOgly =2.17 gei h/mol CO, 10% p/p. glicerol, Pco= 0.03 bar, Py,0= 0.09 bar,
Py.=0.88 bar]

Como se observa en la Figura V.6 el orden de actividad que mostraron los

catalizadores es el siguiente:

Pt/TiO2> Pt/ZrO,> Pt/CeO,> Pt/SiO,-11
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De acuerdo con la literatura disponible, los catalizadores de Pt promueven la
reaccion WGS mediante un mecanismo monofuncional metdlico o mecanismos
bifuncionales metal-soporte dependiendo de la reducibilidad del soporte. La silice (SiO;) no
es reducible y por lo tanto Pt/SiO»-1I cataliza la reaccion WGS a través de un mecanismo
monofuncional que implica la adsorcién y la activacion de los reactivos, CO y agua, sobre
el metal. La actividad para la reaccion WGS sobre catalizadores basados en Pt depende en
gran medida de las propiedades redox del soporte, esencialmente debido a que el proceso
involucra etapas que se producen mediante un mecanismo bifuncional metal-soporte [8,22].

Pt/TiO, fue el catalizador que mostré mayor conversion de CO entre los
catalizadores estudiados aqui para las condiciones experimentales elegidas, lo cual coincide
con resultados previamente informados en la literatura a baja temperatura (303-573 K) [8].
Por lo tanto, se seleccioné el catalizador Pt(0.5% p/p)/TiO, como la muestra mds activa

para favorecer la etapa de WGS a 623 K.

V.4.4.2. Implementacion de un sistema de reaccion de doble lecho catalitico.

Los resultados mostraron que Pt/SiO,-II resulté el mds activo y estable en la
reaccion de reformado de glicerol con vapor de agua (Tabla V.6 y Figura V.2), siendo
ademas el que menos cantidad de depdsitos carbonosos formé (Figuras V.4 y V.5). Sin

embargo, la fase gaseosa contiene aun cantidades importantes de CO (Tabla V.6).

Por lo tanto y con el propésito de disminuir el contenido de CO y aumentar la
selectividad a H; se diseié un sistema de reaccién con dos lechos de catalizador que operen
a la misma temperatura. En la parte superior del reactor se colocé Pt/SiO,-II y a

continuacién se agregd un lecho de Pt/TiO,, que es el catalizador que presenté mejor
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desempefio en la reaccion de WGS. Ambos catalizadores se separaron mediante un relleno
inerte (cuarzo) y operan a la misma temperatura de reaccion (623 K). El esquema del
sistema de reaccion de doble lecho catalitico junto con la composiciéon de la fase gas

obtenida en cada caso se muestra en la Figura V.7

Glicerol +
HZO

Composicion
molar (%)

| C
. H, /

Composicion
(;()2 molar (%)

a

g

CO
2

Figura V.7. Esquema de operacién del sistema de reaccion de doble lecho catalitico.
[[T=623 K, Pr=1 bar, mcm/FOgly =92 g, h/mol glicerol, 10% p/p. glicerol, Py»0=0.93 bar, Py,=0.02 bar,
Py.=0.05 bar]
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Cuando se comparan los resultados obtenidos utilizando Pt/SiO»-II, que es el
mejor catalizador ensayado hasta aqui, con los que se obtienen con el sistema de doble
lecho se observan mejoras notables en este tltimo caso. Tal cual se observa en la Tabla
V.6, en el caso de la utilizacion de un solo lecho (Pt/SiO,-1I) la conversidn total (Xgy) y la

conversion a productos gaseosos al inicio fueron de 100 %, mientras que pasadas las tres

horas de reacciéon X gGly decay6 levemente (95%). Como se menciond anteriormente el

efluente gaseoso contiene 7% molar de CO.

-
(=
o

I PU/SIO, Il
I PT/SiO, + PUTIO,

(o]
o

(22
o

S
o

N
o

G
Xqly Xgly, %molar, ny,

0

G H, co co, CH, 'I’]Hz

gly Composicion molar fase gas

Xqly X

Figura V.8. Comparacién de resultados con lecho simple y doble lecho catalitico.
[623 K; W/FOG: 92 g h/mol glicerol, 10 % glicerol, Pr=101.3 kPa, Pyy0=94.6 kPa, Pg=2
kPa, Py.=4.7kPa]

Cuando se analizaron los productos de reaccion utilizando el sistema de dos lechos

sOlo se detectaron H, y CO», siendo las proporciones (70 y 30% respectivamente) las
maximas posibles segtn la estequiometria de la Reaccién V.1. Tanto Xgly como X, gGly

fueron de 100 % durante las 3 horas de reaccidn, lo cual indica una muy buena estabilidad
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del sistema catalitico. En cuanto al rendimiento a H, también se observé una mejora (de 79

a 100%) durante todo el tiempo de reaccién. La Figura V.8 muestra los resultados de X, gly»

X gly’ rendimiento a H, y composicién molar de la fase gaseosa obtenidos con Pt/SiO,-11 y

con el doble lecho (Pt/SiO,-1I + Pt/TiO;). Empleando el sistema de doble lecho se obtuvo
un 100% de rendimiento a H, durante las 3 horas de reaccion, maximizandose asi la

produccién de H,.

V.5. Conclusiones

La produccion de H, mediante el reformado de glicerol a 623 K sobre
catalizadores soportados de 0.5%Pt depende significativamente de las propiedades 4cido-
basicas del soporte. Pt sobre soportes dcidos, tales como Al,O3 o TiO,, produce bajos
rendimientos de H, (< 15%) pues forma preferentemente compuestos liquidos. El empleo
de soportes bésicos, como MgO, mejora el rendimiento en H, (42%); no obstante, el mejor
rendimiento en H, (79%) se obtiene cuando se emplean soportes inertes, tal como SiO;,
Ademas, este catalizador Pt(0.5%)/Si0, es estable durante el transcurso de la reacciéon dado
que la ausencia de sitios dcidos disminuye notablemente la velocidad de formacién de

coque.

A los fines de optimizar la produccién de H; en el reformado de glicerol, en este
capitulo se ensayé un sistema de doble lecho catalitico consistente en un lecho superior de
Pt(0.5%)/Si0; y un lecho inferior de Pt(0.5%)/TiO,. Este tltimo catalizador es altamente

activo en la reaccion de WGS y permite disminuir el contenido de CO y aumentar la
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produccion de H,. Se constaté que con este sistema de doble lecho catalitico se alcanzan
rendimientos de H, del 100 %; es decir al convertir un mol de glicerol se obtienen 7 moles

de Hy, que es el estequiométrico de la reaccion de reformado de glicerol.
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CAPITULO VI: PRODUCCION DE HIDROGENO MEDIANTE

REFORMADO EN FASE ACUOSA (APR) DE SORBITOL.

VI.1. Introduccion

VI.1.1. APR de sorbitol

El reformado en fase acuosa (APR) es una via de produccion de hidrégeno de
desarrollo relativamente reciente y muy atractiva, tanto técnicamente como desde el punto
de vista de la sustentabilidad. Al contrario que el cldsico reformado en fase gas estudiado
en el Capitulo V, en APR se trabaja a bajas temperaturas (500-600 K), en fase liquida y
presiones moderadas, y se pueden reformar una gran variedad de materias primas tales

como sorbitol, xilitol, glucosa y otros compuestos oxigenados derivados de biomasa [1].

En el proceso global de reformado reacciona una molécula de sorbitol con seis
moléculas de agua para la obtencion de seis moléculas de didxido de carbono y trece de

hidrégeno, segtin la reaccion:

C606H14 + 6 HzO —>6 COz + 13 Hz AH =230 KJ/mol (Reacci(m VIl)

Otra reaccion involucrada en este proceso es la descomposicién de sorbitol en gas

de sintesis segun la siguiente reaccion endotérmica:

CéOHy —/m 6CO + 7TH, AH =477 KJ/mol (Reaccion VI.2)

Adicionalmente, el CO producido puede reaccionar con agua mediante la reaccion

de cambio (en inglés, reaccion Water Gas Shift, WGS) la cual es exotérmica y forma mas
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H,. Esta reacciéon es muy importante, ya que ademds de producir hidrégeno adicional,
elimina el CO que es un contaminante en el H, cuando se pretende utilizarlo en celdas de

combustible

CO + H;0 — (CO, + H, AH = -41 KJ/mol (Reaccion VIL.3)

Esta reaccion WGS es muy importante, ya que ademds de producir hidrégeno
adicional, elimina el CO que es un contaminante en el H, cuando se pretende utilizarlo en

celdas de combustible.

Por otra parte pueden ocurrir otras reacciones, como por ejemplo las metanaciones
de CO y COg,, las cuales ya han sido mencionadas en el Capitulo V, sefialindose sus

desventajas.

CO + 3H, — H,0 + CH; AH=-206 KJ/mol (Reaccion VI.4)

CO, + 4H, — 2H,0 + CH; AH=-165 KJ/mol (Reaccion VI.5)

Durante el proceso de APR de sorbitol pueden ocurrir otras reacciones, tales como
deshidrataciones, deshidrogenaciones, etc. que forman productos intermedios, en su
mayoria condensables y que a su vez pueden reaccionar originando tanto productos
gaseosos como liquidos en un entramado complejo de reacciones cataliticas. Kirilin et al.
propusieron un esquema de reaccion para APR de sorbitol [2] segin el cual el sorbitol
puede reaccionar mediante dos caminos principales, uno que se inicia con una
deshidrogenacién y conduce mayoritariamente hacia productos gaseosos y es el que nos

interesa favorecer y otro que comienza con una deshidratacién y conduce mayoritariamente
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hacia productos condensables. En la Figura VI.1 se muestra el esquema de reaccién

adaptado.

CO*HO—’H2+Coz co+ o — Ho + co,

o on OH on CO + H,0 —> H2 + CO,
/W)W)\/O 4‘
I > HO\/\ CHyoH + H,0 —= 3 Hy + co,
- HQO
H, Conversion a HQN
H H +H,
productos gaseosos Ho\%‘/w HHO /ﬁ/ /\ﬂ/

OH O OH

oH l -H,0
HO' Y +H
Co, NN
OH

o /\/\”/ —L> A -H0
o} +H,

Sorb1tol

Conversién a oH /
productos liquidos . O/%A

OH OH

OH OH OH OH

Figura VI.1. Esquema de reaccion para APR de sorbitol. Adaptado de [2]

VI.1.2. Condiciones operativas.

La reaccion se llevé a cabo en un equipo detallado en el Capitulo 3 seccion II1.5.2.
Se utilizé una solucién acuosa de sorbitol (1% en peso), la cual fue alimentada al reactor
mediante una bomba tipo HPLC. El catalizador fue reducido in situ a 573 K empleando H,
puro (50ml/min). A la salida del reactor se colocé un intercambiador de calor enfriado
externamente con hielo para asegurar la condensacion completa de los productos liquidos y
a continuacion un separador gas-liquido de manera de analizar separadamente las dos fases.
La fase gaseosa se analizé on-line por cromatografia gaseosa en un cromatografo Shimadzu
GC 2014 equipado con detectores FID y TCD. La fase condensada a la salida del reactor se

colecté cada 60 min y se analiz6 mediante un cromatografo liquido de alta performance
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(HPLC) Shimadzu con detector RID, utilizando una curva de calibrado para cuantificar el
reactivo no reaccionado. Las condiciones cromatograficas para realizar los ensayos fueron

determinadas experimentalmente como se informé en el Capitulo IV.

La reaccion se llevé a cabo a 498 K y 29.3 bar. Lo usual en este tipo de estudios es
trabajar a 4 bar sobre la presién de saturacién del vapor del agua correspondiente a la
temperatura de operacion, que en este caso es 25.5 bar, para asegurar que el proceso se

lleve a cabo en fase liquida [3].

VI.1.3. Calculo de conversion, selectividades y rendimientos.

Debido a la complejidad del sistema de reaccion y a la presencia de dos fases a la
salida del reactor, es adecuado definir en primer lugar como se han calculado los
principales pardmetros que nos permitirdn comparar el desempefio catalitico de los s6lidos

ensayado en esta tesis.

La conversién de sorbitol (Xs, moles de sorbitol convertidos/moles de sorbitol

alimentados) se calcula segun la ecuacion:

(Ecuacién VI.1)

en la cual FSO es el caudal (moles/min) de sorbitol a la entrada del reactor y Fg es el

caudal de sorbitol a la salida.

Como se menciond anteriormente en este tipo de procesos donde parte de los

productos se encuentran en la fase gas y otra parte en la fase liquida, es pertinente definir
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una conversiéon de sorbitol a productos gaseosos (X<, moles de sorbitol convertidos en
productos gaseosos/moles de sorbitol alimentados) y una conversion de glicerol a productos
liquidos (X%, moles de sorbitol convertidos en productos liquidos/moles de sorbitol
alimentados). La conversién X§ est4 definida en base a dtomos de C, de acuerdo a:

X6 = Y aiF;
aSFg

(Ecuacién VI.2)

Donde «; son los dtomos de C en la molécula del producto i, F; el caudal molar del
producto gaseoso i a la salida del reactor, y as los atomos de C en la molécula de sorbitol.
Debido a que los unicos productos detectados en fase gaseosa fueron CO, CO, y CHy,
X&resulta:

Fcot+ Fco,tFcH,
6 F2

X& = (Ecuacién VI.3)

La conversién de sorbitol a productos liquidos (X%, moles de sorbitol convertidos

en productos liquidos/moles de sorbitol alimentados) se calcula como
X=X — X§ (Ecuacion V1.4)

Trataremos de manera separada el cdlculo de la selectividad hacia los productos que
contienen carbono (provenientes exclusivamente del sorbitol) y la selectividad a H, (parte

proviene del agua).

Para los productos gaseosos que contienen C, la selectividad hacia el producto i (S;)

se define segun la siguiente ecuacion:
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_ aiF;
S; ———

= 5o (=C0O,CO,yCHy) (Ecuacion VLS)

Como en nuestro caso los productos gaseosos son CO, CO, y CHy, la ecuacion queda:

S = —Ffi (Ecuacién VL.6)

Fco+ Fco,+FcH,

Para definir la selectividad y el rendimiento hacia H, definimos un factor
estequiométrico de reformado (R=13) que es la cantidad maxima de moles de H, que se
pueden producir por mol de sorbitol, y una relacion de reformado (RR = 13/6) que es la
relacion de moles de H, producidos/moles de C en fase gas en condiciones de médxima
produccion de H; segun la Reaccion V.1. La selectividad a H; se calcula segun la siguiente

ecuacion:

Fy 1 .
Sh, = 2 — (Ecuacién V1.7)
Fcot+ FC02+FCH4_ RR

El rendimiento H; (n Hy>» moles de H, producidos /moles de glicerol alimentados) se

calcula segun:

_Fu, 1 .
N, = P R (Ecuacién VI.8)

La forma de definir estos pardmetros estd ampliamente aceptada en la bibliografia

relacionada con el tema [1,2].

La productividad de H, (Per,mmol de Hy/h gcar) se define como la cantidad de H,

que se produce por unidad de masa de catalizador y por unidad de tiempo [4,5] y es un
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parametro importante en el disefio de este tipo de procesos. La productividad se calcula

segun la siguiente ecuacion:

Pry, = —2 (Ecuacion V1.9)

donde FH2 es el caudal de H; a la salida del reactor en mmol/h y m¢, es la masa del

catalizador.

VI.2. Seleccion y Preparacion de catalizadores.

Los catalizadores eficaces para el reformado de hidrocarburos oxigenados con
mas de dos carbonos en su cadena son aquellos basados en los metales del Grupo VIII, ya
que estos en general muestran mayor actividad para la ruptura de enlaces C—C [6]. En
condiciones de temperatura y presion similares a las empleadas en este trabajo sélo el Pty
el Pd mostraron selectividad relativamente alta hacia la produccion de H,, aunque Pd fue
menos activo [7]. Se ha informado que Pt es el metal mds activo y selectivo en reformado
de distintos hidrocarburos oxigenados, debido a que promueve las reacciones de
deshidrogenacién y decarbonilacion que segin el esquema propuesto (Fig. VI.1)
constituyen el camino de reacciéon hacia la formaciéon de productos gaseosos; también
promueve eficientemente la reaccion WGS eliminando el CO adsorbido y generando mas
H, [8]. Por otra parte, una amplia variedad de sélidos fueron utilizados como soportes
(AL O3, Si0,, Si0,-Al,03, TiO, y ZrO;) en APR de compuestos oxigenados derivados de
biomasa (etilenglicol [6], glicerol [1], sorbitol [9], etc). Por estos motivos, se seleccion6 al
Pt para utilizarlo como el componente metalico de nuestros catalizadores con el objetivo de

estudiar la influencia de la carga metdlica en la produccién selectiva de H,. Ademds, se
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decidi6 soportar el Pt sobre SiO,, debido a que es un soporte inerte [10] y Al,O3 que es un

soporte mds resistente a las condiciones de reaccion.

VI.2.1. Caracterizacion de los soportes utilizados.

Los 6xidos utilizados fueron SiO, y Al,Os. la marca y purezas de estos soportes
estin detalladas en el Capitulo III. A continuaciéon se describen las principales
caracteristicas fisicoquimicas de los soportes, luego de someterlos a un tratamiento de

estabilizacion térmica a 773 K.

VI.2.1.1. Determinacion del area superficial especifica de soportes.

La superficie especifica de los soportes se obtuvo por fisisorciéon de N, a 77 K por
medio del método de Brunauer-Emmett-Teller (BET) [11]. En ambos casos se obtuvieron
isotermas tipo IV que corresponden, segtin la clasificacién original del método, a sélidos
mesoporosos. Los valores de superficie especifica y de densidad de sitios 4cidos se
informan el Tabla VI.1.

Tabla VI.1. Caracterizacion
de catalizadores

SBET
Soporte 5
(m’/g)
ALO; 227
SiO, 245

VL8



CAPITULO VI

VI1.2.1.2. Desorcion de NH; a temperatura programada (TPD de NH3).

Se investigé la densidad y fuerza de los sitios 4cidos superficiales de los soportes
por desorcién de amoniaco a temperatura programada. En la Figura VI.2 se presentan los
perfiles obtenidos bajo las condiciones descritas en el Capitulo III, representados como
velocidad de desorcién de amoniaco en funcidn del tiempo. A partir de las dreas bajo las
curvas se determiné la densidad especifica de sitios dcidos (expresada como pmoles de

amoniaco por gramo de muestra).

La muestra de Al,Oz mostré desorcion de amoniaco desde 450 K hasta 800 K, con
maximo a 700 K con un total de 118 pmol NH3/g.,. El perfil de Si0, no muestra desorcion
de amoniaco, dando cuenta de una muy baja (casi nula) concentracién y fuerza de sitios

acidos en este soporte.

5 0.1

)

Q £

o £

g - A|203

T _®

T3

i3

o = Sio

> 2
200 400 600 800 1000

Temperatura (K)

Figura VI.2: Perfiles de TPD de NHj3 preadsorbido a 373 K (velocidad de
calentamiento=10K/min, F, = 60ml/min). Evolucién de NH;3 seguida por espectroscopia de
masas.
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V1.2.1.3. Espectro infrarrojo de piridina adsorbida.

Los 6xidos acidos presentan en su superficie centros préticos (acido de Brgnsted) y
no préticos (4cido de Lewis). Los sitios de Brgnsted pueden donar protones de la superficie,
mientras que los sitios de Lewis aceptan pares libres de electrones. La alimina cuando se
deshidroxila parcialmente deja 4tomos de Al deficientes de electrones y éstos actian como

acidos de Lewis [12].

A fin de determinar la naturaleza de los sitios acidos superficiales presentes en -
Al,O3, se aplico la técnica de espectroscopia IR utilizando piridina como molécula sonda.
La técnica fue explicada en detalles en el Capitulo III. La presencia de una sefial a 1540 cm’
! se origina por la vibracién de enlaces de interaccién de la piridina con sitios dcidos de
Brgnsted. A su vez, la aparicién de una banda préxima a 1450 cm™ se atribuye al enlace
coordinativo de la piridina sobre sitios dcidos de Lewis. Sobre la base de estas
consideraciones, el andlisis de los espectros IR de piridina adsorbida obtenidos luego de
evacuacion a diferentes temperaturas (303 y 373 K), permite obtener informacién acerca

del tipo y relacién cuantitativa de sitios dcidos presentes en las muestras.

La Figura VI.3 muestra, para y-Al,O3, los espectros FTIR obtenidos luego de
adsorber piridina a temperatura ambiente y evacuar a 303 y 373 K, respectivamente. El
espectro obtenido luego de la evacuacién a 303 K presenta bandas de absorcién anchas,
caracteristicas de la presencia de piridina fisisorbida, debido a la interaccién puente de
hidrégeno con grupos OH superficiales débilmente 4cidos. Estas bandas (1446 y 1590 cm™)

son eliminadas por evacuacién a 373 K, y asi el espectro FTIR resultante presenta picos de
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absorcion bien definidos. Por esta razén se adoptd6 el espectro de piridina adsorbida luego

de evacuacion a 373 K para caracterizar la acidez de la muestra.

En el espectro de FTIR de la y-Al,Os, evacuada a 373 K (FiguraV1.3b), sdlo se
detecta la banda de absorciéon a 1450 cm'l, indicando la presencia de sitios de Lewis

exclusivamente en esta muestra. Por su parte SiO; no presenta acidez de ningtn tipo.

Bronsted Lewis

(a) 303 K

(b) 373 K

Absorbancia (u.a)

1700 1600 1500 1400 1300

-1
v(cm)
Figura VI.3: Espectros infrarrojos para y-Al,Os3 en la region de vibracién de la piridina

adsorbida (1700-1300 cm™) . Piridina adsorbida a temperatura ambiente y evacuada a 303
y 373 K. Las lineas punteadas muestran las posiciones correspondientes a la adsorcion de

piridina sobre sitios dcidos de Lewis o Brgnsted.

VI.2.2. Preparacion de catalizadores.

Se prepararon cuatro catalizadores de Pt soportado sobre y-Al,O3 (Cyanamid Ketjen
CK300) con distintos contenidos de Pt (entre 0.30 y 2.77% p/p) y un catalizador de Pt(0.50

% plp) sobre SiO, (Grace G62). Se empled la técnica de impregnacion a humedad
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incipiente utilizando una solucién de nitrato de tetraminplatino (Pt(NH3)4(NO3),, Alfa). En
el Capitulo V (secciones V.2.1.1.a y V.2.1.1.b) se describi6 en detalle el método de
impregnacion a humedad incipiente, acondicionamiento de los soportes empleados y
tratamientos térmicos de los catalizadores preparados. Para los catalizadores de menor
carga metdlica (0.30 y 0.57%) se empled una solucién conteniendo 5 mg de Pt/ml solucién
mientras que para los de mayor carga (1.50 y 2.77%) se utiliz6é una solucién con 25 mg Pt/
ml solucién. En la Tabla V1.2 se muestran los cdlculos efectuados para llevar a cabo la
preparacion de los catalizadores (pardmetros Cp,, m, Vi, V1, mp, V 'y Ve definidos en

Capitulo V seccién V.2.1.1.b).

Tabla VI.2. Célculos para preparacion de catalizadores

Cp m VM VT mp \% Vagua
Catalizador (%) (2) (ml) (ml) (mg) (ml) (ml)

Pt(0.30% p/p)/ALL,O3 0.30 10 1.07 10.7 30 6.0 4.7

Pt(0.57% p/p)/Al,O3 0.57 10 1.07 10.7 57 10.7 -

Pt(1.50% p/p)/Al,O3 1.50 10 1.07 10.7 150 6.0 4.7

Pt(2.77% p/p)/ALLO3 277 10 1.07 10.7 277 10.7 -

Pt(0.50% p/p)/SiO, 0.50 10 1.10 11.0 50 10.0 1.0

VI1.3. Caracterizacion de catalizadores

VL.3.1. Determinacion del area superficial especifica y dispersion metalica.
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La superficie especifica de los catalizadores y soportes se obtuvo por fisisorcion de
N; a 77 K por medio del método de Brunauer-Emmett-Teller (BET). La dispersién del Pt

(Dpy) se determiné por quimisorcion selectiva de Hj tal cual se explicé en el Capitulo III.

Los valores de superficies especificas, determinadas por el método BET (Sggr) y de

dispersion de Pt (Dp) en los catalizadores preparados se informan el Tabla VI.3.

Tabla VI1.3. Caracterizacion de los catalizadores

Catalizador %Pt | Dp(%) | Sger (m*g)
Pt(0.30)/ALO; | 0.30 63 217
Pt(0.57)/ALO; | 0.57 56 223
Pt(1.50)/ALO; | 1.50 67 206
Pt(2.77)/ALOs |  2.77 54 209
Pt(0.50)/Si0, | 0.50 38 240

El catalizador Pt(0.50)/SiO, presenté mayor superficie especifica (240 m?%/g)
mientras que los catalizadores soportados sobre Al,O; mostraron valores entre 206 y 223
m?/ g. Como muestra la Tabla V1.3, el procedimiento de impregnacion a humedad incipiente
no modifica en forma significativa los valores de drea superficial del soporte (Al,O3 =227
m?/ gy Si10,=245 m?/ 2); por lo tanto podemos inferir que la impregnacion de Pt no produce
cambios en las propiedades texturales de los soportes empleados. La dispersion metélica
(Dpy) fue mas elevada cuando el Pt se deposité sobre Al,O3 (entre 54 y 67%) que cuando se

utilizé SiO, como soporte (38%).
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V1.3.2 Difracciéon de Rayos X (DRX).

La estructura cristalina de las muestras se analiz6 por Difracciéon de Rayos X. En la
Figura V1.4 se muestran los difractogramas de Rayos X obtenidos para las muestras
Pt(1.50)/A1,05 y Pt(2.77)/Al,05 los cuales fueron seleccionados por ser los de mayor
contenido de Pt de la serie de catalizadores preparados y se comparan con el difractograma

que se obtuvo para el soporte.

Intensidad (u. a.)
~~~
(é
N —

()

20 40 60 80
20

Figura VI.4. Difractogramas de Rayos X de Pt(2.77)/Al,03 (a), Pt(1.50)/Al,05(b) y
Al,O5(c)

Los difractogramas mostraron so6lo los picos correspondientes a la Al;O3 [13]; no se
detect6 ninguna fase de Pt, lo que sugiere que el metal se encuentra bien disperso sobre el

soporte, lo cual esta de acuerdo con los resultados de Dp; presentados anteriormente
VI1.4. Ensayos de actividad catalitica.

VI.4.1. Comparacion de distintos catalizadores en APR de sorbitol.
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Los catalizadores preparados fueron utilizados en la reaccién de APR de sorbitol, la
cual se llevé a cabo en un reactor de lecho fijo. Las condiciones elegidas con el propdsito
de evaluar la actividad catalitica fueron:

e Presion: 29.3 bar
e Temperatura: 498 K
e Alimentacién: solucién acuosa de sorbitol al 1 % en peso

e Masa catalizador=0.1 g

e WHSV=12h"
Se tomaron muestras periddicamente, tanto de la fase gas como del condensado y se
analizaron tal cual se explicé en el Capitulo III (seccion II1.5.2). En la Figura VLS5 se

grafica la conversion total de sorbitol (X;), conversion a productos gaseosos (X(S}),

conversién a productos liquidos (X&) y selectividad a H, en funcién del tiempo de reaccién
para APR empleando catalizadores de Pt/Al,O3 de distinto contenido metélico (entre 0.30 y

2.77%).

La evolucion de los diferentes pardmetros con respecto al tiempo de reaccion
mostré que existe un tiempo de alrededor de 100 min que es lo que demora el sistema en
alcanzar un estado estacionario. Luego de ese periodo inicial las conversiones y la
selectividad se mantienen constantes a través del tiempo hasta el final de la reaccion. Este
comportamiento es el que mostraron todas las reacciones, por lo tanto en adelante se
informardn los valores promedio obtenidos cuando el sistema alcanza el estado

estacionario.

En la Figura VL5 se observa que una proporciéon importante (entre 24 y 34 %) de

sorbitol se convirtié en productos condensables lo cual disminuye la conversion a
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productos gaseosos. Sin embargo estos valores de conversiéon a productos liquidos son

menores a los obtenidos por otros autores a igual velocidad espacial [2,3]. La

determinacion de acidez tipo Lewis de la alimina que presentamos en este capitulo nos

permite inferir que este tipo de sitios dcidos promueven reacciones de deshidratacién que es

el primer paso para la formacién de productos liquidos (ver Figura VI.1). Como se puede

ver en el esquema de reaccion, las deshidrataciones son seguidas por hidrogenaciones que

son catalizadas por el sitio metdlico y que consumen parte del H, producido, lo cual

repercute en una caida en el rendimiento de H;, que es el producto de interés.

100
Pt(0.30)/AL0,
80 SH
o 60 W
N
40+
20;
0- —t,
0 50 100 150 200 250 300
Tiempo (min)
100
Pt (1.50)/A,0,
80 Sh,
=
°\ 60
40+ L
XS
20 G
XS
0 r ' ' ' T '
0 50 100 150 200 250 300
Tiempo (min)

100 Pt(0.57)/Al O
' 273 v SH2
801
& 604
&~
40+
20+
0- v . y . y
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N
40 X
20; Xg’
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Figura VL5. Conversién total (X;), a productos gaseosos (X$) y a productos liquidos (X)
y selectividad a H, (Sy,) en funcion del tiempo de reaccion para APR de sorbitol
[T=498 K, P=29.3 bar, WHSV=1.2 h'l; me,=0.1 g; Alim.: sorbitol 1% p/p]
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La reaccién de reformado en fase acuosa de sorbitol también se estudié empleando
el catalizador Pt(0.50)/S10,. tal como mostré la caracterizacion por TPD de NHj (Figura
V1.2), la silice utilizada posee acidez casi nula. En la Tabla VI.4 se muestran los resultados

de actividad catalitica en APR de sorbitol obtenidos con este catalizador y con

Pt(0.57)/Al,03, luego de 5 h de reaccion.

Tabla VI.4. Actividad catalitica en APR de sorbitol.

X, X$ X§ SH, Nu,

Catalizador (%) (%) (%) (%) (%)
Pt(0.50)/ SiO, 5.0 3.6 1.4 100 3.6
Pt(0.57)/A1,0; 90 40 50 70 28

[T=498K; P=29.3 bar; m.= 0.25 g; WHSV=0.6 h' Alim.: sorbitol 1% p/pl
Analizando los datos presentados se ve que Pt(0.50)/Si0, fue muy selectivo hacia la
produccion de H, (100%) comparado con Pt(0.57)/Al,03 (70%); sin embargo Pt(0.50)/S10,
mostré muy poca actividad (Xs=5 %;Xg:3.6%) mientras que Pt(0.57)/A1,03 fue mucho
mas activo (Xs=90%; Xg:40%). Siendo la carga metélica de los catalizadores similares, la

diferencia de comportamiento se atribuy6 al soporte empleado.

Se analiz6 la superficie especifica BET (Sger) de Pt(0.50)/Si0O, y Pt(0.57)/Al,03
utilizados durante 5 h de reaccion con el fin de evaluar si las condiciones de temperatura,
presion 'y pH (5.5) tienen algun efecto sobre las propiedades fisicoquimicas de los
catalizadores. Para esto, el catalizador luego de la reaccion se lavo con agua destilada y se
secO en estufa a 353 K y luego se determind la superficie BET. En la Tabla VLS5 se
muestran los valores de superficie especifica de los catalizadores usados en reaccion junto a

los de los catalizadores frescos y de los soportes correspondientes.
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Tabla VLS. Superficie especifica de soportes y catalizadores

ST soporte Sget catalizador Sget catalizador
Catalizador (mZ/g) (mZ/g) usado en reaccién !
(m*/g)
Pt(0.50)/Si0, 245 240 114
Pt(0.57)/A1,05 227 223 195

I [T=498K; P=29.3 bar; m.= 0.25 g; WHSV=0.6 h! Alim.: sorbitol 1% p/p tiempo de reaccién=5 h]

Se observd que la Sggr de Pt(0.57)/Al,0; utilizado en reaccibn no varid
significativamente con respecto al catalizador fresco y al soporte sin impregnar, lo que
indica que el catalizador es estable durante la reaccién. Otros autores han reportado una
transicion parcial de fases de y- Al,O3 a bohemita, con una pérdida superficie especifica, en
condiciones de temperatura y presion similares a las de este trabajo [14,15]. Sin embargo
para el caso de Pt(0.50)/Si0; se detect6 una drastica disminucién de la superficie especifica
lo cual sugiere que el SiO, se degrada o se disuelve en las condiciones de reaccion [16] y
por lo tanto no estabiliza el Pt que es el componente activo. Esto explica la baja actividad

catalitica obtenida con este catalizador.

VI1.4.2. Influencia de la velocidad espacial en la produccién de H, mediante APR de

sorbitol.

El efecto de la velocidad espacial sobre la produccion selectiva de H, se estudi6
utilizando los cuatro catalizadores de Pt/Al,O3; preparados. La velocidad espacial (WHSV,
h™") es una medida de la cantidad de reactivo que pasa por el reactor, en relacién a la masa
de catalizador, por unidad de tiempo y es un parametro importante en el disefio de reactores

continuos. La velocidad espacial se calcula segtin [17]:
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F2 Mg

Mcat

WHSV (h™1) = (Ecuacién VI.10)

Donde:

Fg = caudal molar de sorbitol a la entrada del reactor (mol/h)
Ms = masa molar del sorbitol (g/mol)
m¢,= masa de catalizador (g)

Los ensayos de actividad catalitica se llevaron a cabo a velocidades espaciales de
0.6,1.2,1.8y2.4 h™! con los cuatro catalizadores. Todos los ensayos se realizaron bajo las
mismas condiciones de reaccién que se detallan a continuacion:

e Presion: 29.3 bar
e Temperatura: 498 K
e Alimentacién: solucién acuosa de sorbitol al 1 % en peso

e Masa catalizador: 0.1 g

En la Tablas VI.6-9 se muestran los resultados de conversion total de sorbitol (Xs),
conversién a productos gaseosos (X5), conversion a productos liquidos (X&), rendimiento a
Hy (ny,) y selectividad hacia Hy (Sy,) obtenidos a distintas velocidades espaciales

utilizando Pt/Al,Oscon distintas cargas metdlicas (entre 0.30 y 2.77%) como catalizador en

APR de sorbitol.

Tabla VI.6. Resultados de actividad catalitica en APR de sorbitol con Pt(0.30)/A1,0;

WHSV Pt(0.30)/A1,03
(™) Xs (%) X$(%) X§(%) S, (%) N,(%)
0.6 80 21 59 86 18
1.2 36 12 24 72 8
1.8 24 8.7 15 71 6.2
2.4 5.3 4.5 0.8 82 3.7
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La Tabla VI.6 muestra los resultados de actividad catalitica del reformado en fase
acuosa de sorbitol empleando Pt(0.30)/Al,0;. Se observa que la conversion de sorbitol (Xs)
disminuye cuando aumenta la velocidad espacial, desde 80% (a WHSV= 0.6 h'l) hasta
5.3% (a WHSV= 2.4 h'"), la conversién a productos gaseosos también disminuyé desde
21% hasta 4.5% (a velocidades espaciales de 0.6 h™ y 2.4 h™' respectivamente), mientras
que la conversién a productos liquidos fue la que se redujo mds notablemente con el
aumento de velocidad espacial desde 59% a 0.8% (a 0.6 h™ y 2.4 h' respectivamente). La

selectividad a H, vari entre 71 % (a 1.8 h™") y 86% (a 0.6 h™)

Tabla VI.7. Resultados de actividad catalitica en APR de sorbitol con Pt(0.57)/Al,0;

WHSV Pt(0.57)/A1,03
(h™) Xs(%) X$(%) X§(%) S, (%) N,(%)
0.6 90 40 50 70 28
1.2 43 17 26 80 13.5
1.8 33 13 20 80 10.5
24 10 7.6 2.4 98 7.5

En la Tabla VI.7 se presentan los resultados de APR de sorbitol con Pt(0.57)/Al,0;
como catalizador. Cualitativamente el desempefio catalitico es similar al descripto para
Pt(0.30)/Al,03. La conversion total de sorbitol cae con el aumento de velocidad espacial
(90% a 0.6 h™' hasta 10% a 2.4 h™") al igual que la conversion a productos gaseosos (40% a
0.6 h hasta 7.6% a 2.4 h™) y la conversién a productos liquidos (50% a 0.6 h™' hasta 2.4%
a 2.4 h™) que es la que muestra la disminucién mds importante. La Su,aument6 cuando la

se incrementé WHSV desde 70% (a 0.6 h™') a 98% (a 2.4 h'™h).
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Tabla VI.8. Resultados de actividad catalitica en APR de sorbitol con Pt(1.50)/A1,03

WHSV Pt(1.50)/A1,0;
(™) Xy(%) X$(%) X5(%) Sk, (%) Na, (%)
0.6 84 37 47 81 30
1.2 56 25 31 72 19
1.8 38 15 23 86 13
2.4 12 9 3 99 9

Los resultados de actividad catalitica obtenidos con Pt(1.50)/Al,O3 se muestran en

la Tabla VI.8. La influencia del aumento de la velocidad espacial (WHSV) fue semejante a

lo manifestado anteriormente para otros catalizadores. La conversion de sorbitol desciende

a medida que se aumenta WHSYV desde 84% (a 0.6 h'l) hasta 12% (a 2.4 h‘l). La conversién

a productos gaseosos mostro similar tendencia (de 37% a 0.6 h'a9%a24h")al igual que

la conversion a productos liquidos (de 47% a 0.6 h' a3%a24h"). Ademis, a velocidad

espacial mas alta (2.4 h’l) se registro la selectividad mayor (99%).

Tabla VI.9. Resultados de actividad catalitica en APR de sorbitol con Pt(2.77)/Al1,03

WHSV Pt(2.77)/A1,03
(™) Xy(%) X$(%) X§(%) S, (%) Nw,(%)
0.6 90 39 51 80 31
1.2 61 27 34 75 21
1.8 39 19 20 92 17
2.4 16 12 4 89 11

Como se ve en la Tabla VL9, con Pt(2.77)/Al,03; como catalizador, el efecto del

aumento de la velocidad es parecido al que mostraron los demds catalizadores en cuanto a

al descenso de Xs (de 90% a 0.6h™ a 16% a 2.4 h™"), X§(de 39% a 0.6h" a 12% a2.4h™) y
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Xlg(de 51% a0.6h™ a4% a 2.4 h'l), mientras que la selectividad a H; varié entre 75 (a 1.2 h°

")y 89% (a2.4h™).

El aumento de la velocidad espacial fue acompaifiado, en todos los casos por una
disminucién en la conversion total (Xs) y en la conversion a productos gaseosos (Xg), lo
cual es esperable debido a que el tiempo de contacto entre reactivo y catalizador disminuye.

Li et al. observaron una tendencia similar en APR de sorbitol [18].

Cuando la velocidad espacial aumenta (2.4 h™"), para todos los catalizadores, las
conversiones totales de sorbitol y conversién a productos gaseosos disminuyen, sin
embargo las conversiones a productos liquidos disminuyeron en mayor medida lo cual
significa que a esa velocidad espacial (2.4 h™") una alta proporcién del sorbitol convertido
se transformé en productos gaseosos, que es lo intentamos favorecer en este trabajo.

Ademads las selectividades a H; en estos ensayos fueron las mds altas (entre 82 y 99%).

La selectividad a H; es relativamente alta en todos los casos (entre 70 y 100%). Sy,
disminuye cuando la conversién de sorbitol aumenta (al disminuir WHSV), la menor
Sy, registrada fue de 70% (a WHSV = 0.6 h™") con X5 de 90% mientras que los valores mas
altos de Sy, (98 y 99%) fueron obtenidos a velocidad espacial de 2.4 h™' cuando las
conversiones totales de sorbitol fueron bajas (10 y 12% respectivamente). En el esquema
de reaccion propuesto (Figura VI.1) se observa que la via de formaciéon de productos
condensables consta de deshidrataciones seguidas de hidrogenaciones sucesivas, las
primeras catalizadas por sitios dcidos presentes en el soporte, las segundas catalizadas por
sitios metdlicos. Por lo tanto estos resultados reflejan que parte del H, producido se

consume en reacciones laterales indeseables (hidrogenaciones) que forman productos
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liquidos. En este sentido otros autores han reportado que la cantidad y naturaleza de los

sitios 4cidos del soporte influyen directamente en las selectividades y rendimiento a H, en

APR [19,20,21,22,23].

Es muy grande la cantidad y variedad de productos que se obtienen en la fase
liquida a la salida del reactor de APR de sorbitol, segin la literatura [8, 9, 18], estos

incluyen 4cidos carboxilicos, cetonas, aldehidos, alcanos, alcoholes, heterociclicos entre

muchos otros.

Con el objetivo de visualizar mas claramente el efecto que tiene la velocidad
espacial sobre el rendimiento a Hy (17y,) en APR de sorbitol, se muestra la Figura VI.6, en
la cual se grafican los resultados 1y, obtenidos en funcion de la velocidad espacial para los

catalizadores de Pt/Al,O5 con distintos contenidos de metal.

40 —= P{(0.30)/AL,0, |
—e- Pt(0.57)/AL,0,
:E\l 30- — Pt(1.50)/A|203
p —v- Pt(2.77)IAL,0,
o]
T 20+
2
£
2 1
o 0
(14
0 r r r r
0.0 0.5 1.0 1.5 2.0 2.5

WHSV (h)

Figura VI.6. Rendimiento a H, ( Hz) en APR de sorbitol con catalizadores de Pt/Al,Os en

funcion de la velocidad espacial (WHSV)
[T=498K; P=29.3 bar; m= 0.1 g; Alim.: sorbitol 1% p/p]
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Se observa claramente que 7y, crece al disminuir WHSV. Los rendimientos mas
altos obtenidos en APR de sorbitol fueron con los catalizadores Pt(1.50)/Al,05 y
Pt(2.77)/Al,03 (30 y 31% respectivamente) a WHSV=0.6 h™!. Estos valores son superiores
a los informados por otros autores en la bibliografia para APR de sorbitol en similares
condiciones de reaccién (temperatura, presion y velocidad espacial) empleando un

catalizador de Pt(5%)/Al,03 y una solucién acuosa de sorbitol al 10% como alimentacién

[2].

Si bien a baja velocidad espacial (0.6 h'l) se obtuvieron rendimientos altos, en esas
condiciones una importante proporcién del sorbitol reaccionado se convierte en productos
liquidos, lo cual es indeseable. Asimismo se observé que el contenido de Pt tiene una
influencia fundamental en la produccién selectiva de H, mediante el reformado en fase
acuosa de sorbitol, ya que las mayores conversiones (Xs y X5) fueron obtenidas con el

catalizador de mayor carga de Pt.

WHSV=0.6 h™"
S 30
= WHSV=1.2 h"
o 204
[
Q0
£ WHSV=1.8h"
5 10 s
S WHSV=2.4 h
o

0 r r r
0 20 40 60 80

Pt expuesto (umol/g_)

Figura VL.7. Rendimiento a H (7,) en APR de sorbitol con catalizadores de Pt/Al,O; en
funcion de la cantidad de Pt expuesto para distintas velocidades espaciales (WHSV)

[T=498K; P=29.3 bar; m.= 0.1 g; Alim.: sorbitol 1% p/p]
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La Figura VI.7 muestra los datos de rendimiento a H, en funcién de la cantidad de
metal expuesto (umol/g.,) para distintas velocidades espaciales. A bajas cantidades de Pt
expuesto (entre 10 y 20 pmol/g.,) se observa una pendiente mayor. La cantidad de sitios
metdalicos disponibles (Pt expuesto) tiene una influencia decisiva en el rendimiento de H, en
APR de sorbitol, ya que a mayor cantidad de Pt expuesto, el rendimiento fue mayor para

todas las velocidades espaciales.

VI1.4.3. Andlisis de la composicion de la fase gas obtenida.

El efluente gaseoso del proceso de APR de sorbitol fue analizado on line mediante
cromatografia gaseosa utilizando detectores TCD y FID. En la Figura V1.8 se muestra la
evolucion de la composicion de la fase gas a la salida del reactor en funcién del tiempo de

reaccion para APR de sorbitol sobre Pt(1.50)/Al,0s.
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VVVv VVvVYYVY V v Vey

CH:
0185055 5454545 8 4 8CO

0 50 100 150 200 250 300 350

Tiempo (min)

20-

Composicion molar (%)

Figura VIL.8. Composicién molar de la fase gas en APR de sorbitol con Pt(1.50)/Al,03
[T=498 K, P=29.3 bar, WHSV=1.2 h"l; mg,=0.1 g; Alim.: sorbitol 1% p/p]
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Tal como se menciond se observa que la reaccion tiene un periodo de estabilizacion,
tras lo cual alcanza un estado estacionario que se mantiene hasta el final de la operacion (5
h). Este comportamiento fue similar para todos los catalizadores ensayados. Por lo tanto en
la Tablas VI.10-13 se informan los valores de fracciones molares (% molar) promedio,

medido en estado estacionario

Tabla VI.10. Composicién de la fase gas para APR de sorbitol

sobre Pt(0.30)/Al,0;
WHSV (h™) Composicién molar fase gas (%)
H, CcO CH,4 CO,
0.6 63.9 0.4 5.2 30.5
1.2 60.9 0.6 4.0 34.5
1.8 60.5 0.2 4.7 34.6
2.4 63.8 0.2 5.2 30.8

Tabla VI.11. Composicién de la fase gas para APR de sorbitol

sobre Pt(0.57)/Al,0;
WHSV (h) Composicién molar fase gas (%)
H, co CH,4 Cco,
0.6 61.5 0.9 5.1 32.5
1.2 62.8 0.1 5.3 31.8
1.8 63.2 0.6 4.8 31.4
2.4 63.7 0.1 53 30.9

Tabla VI.12. Composicién de la fase gas para APR de sorbitol
sobre Pt(1.50)/Al,05

WHSV (h'l) Composicion molar fase gas (%)
H, co CH,4 CO,;
0.6 63.7 0.0 3.5 32.8
1.2 60.4 0.3 3.6 35.7
1.8 64.7 0.1 3.5 31.7
2.4 68.0 0.1 3.8 28.1
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Tabla VI.13. Composicién de la fase gas para APR de sorbitol

sobre Pt(2.77)/Al,05
WHSV (h'l) Composicién molar fase gas (%)
H, co CH, CO,;
0.6 69.4 0.1 3.2 27.3
1.2 61.8 0.2 3.2 34.8
1.8 60.1 0.7 3.7 35.5
2.4 67.1 0.1 3.8 29.0

Los datos presentados no revelan influencia alguna de la velocidad espacial
(WHSV) ni del contenido de Pt en los catalizadores sobre la composicién de la fase
gaseosa. La concentracion de CH,4 es baja (entre 3.2 y 5.3% molar) lo cual es esperable, ya
que el Pt es poco activo en reacciones de metanacion (Reacciéon VI.4 y Reaccién VL.S)
[24,25]. El principal componente en la fase gas es H, con valores de fracciéon molar entre
60 y 69 %; si tenemos en cuenta la estequiometria de la Reaccién VI.1, la mdxima fraccién
molar posible es 68.5%. Se observa que en todos los casos, el valor obtenido es muy

cercano al ideal, obteniéndose un producto gaseoso rico en H; que es el producto de interés.

Es muy importante mencionar la baja concentracion de CO que mostro la fase gas
obtenida en APR de sorbitol (entre 0 y 0.9 % molar), lo cual es muy auspicioso ya que el
CO es un contaminante que se debe eliminar cuando el H; se quiere utilizar en celdas de
combustible (PEMFC) [26]. Esto se explica debido a que el equilibrio de la reaccién de
WGS (Reaccién VI.3) esta desplazado hacia los productos (CO, e H») en estas condiciones
de reaccién (T, P, exceso de agua) [27,28]. La reaccion de WGS no solo es importante
porque genera H» adicional a partir de sorbitol y agua sino también porque convierte CO, el

cual si permanece adsorbido sobre el catalizador disminuye su actividad [29].
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Cuando se empled Pt(0.50)/SiO, se obtuvo una mezcla gaseosa de similar
composicion, con una concentracion de 68 % molar de Hy y 30 % de CO,. La proporcion

de CH4 fue menor (1.7 %) y no fue detectado CO.
VI1.4.4. Estudio del efecto de la carga metalica sobre la productividad de H,.

En la literatura se han informado resultados de producciéon de H, mediante APR de
sorbitol utilizando catalizadores de Pt (entre 3 y 7% p/p) soportado [2,3,30]. Sin embargo,
el efecto del contenido de Pt sobre la actividad y selectividad cataliticas no ha sido atin
investigado; tampoco se ha establecido cudles son las condiciones operativas requeridas
para optimizar la produccion de H,. En esta seccion se estudia el efecto del contenido de Pt

en APR de sorbitol utilizando catalizadores de Pt/Al,Os.

La productividad de H, (Pry,) fue definida en la Ecuacion VI.9. Una forma
alternativa de definirla es en funcion del rendimiento de Hy (my,) y la velocidad espacial

(WHSYV) segtin:

Pry, = 2 = ny, WHSV 1\14—3; (Ecuacién VL11)

cat

Donde M; es la masa molar del sorbitol.

Esta ecuacion refleja la posibilidad de que la productividad presente un maximo con
respecto a la velocidad espacial ya que el rendimiento disminuye cuando aumenta la
velocidad espacial. En la Figura VI.9 se grafica la productividad de H, en funcién de la
velocidad espacial para cuatro catalizadores de Pt/Al,O; con carga metélica entre 0.3 y

2.77%.
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Figura VL.9. Productividad de H, (mmol/h g¢,) en funcién de la velociad espacial durante

APR de sorbitol con catalizadores de Pt/Al,O5
[T=498K; P=29.3 bar; m= 0.1 g; Alim.: sorbitol 1% p/p]

Empleando Pt(0.30)/A1,03 se obtuvo un valor méximo de productividad de 8
mmol/h g, cuando la reaccién se llevé a cabo a WHSV = 1.8 h', con velocidades
espaciales menores (0.6 y 1.2 h™") la productividad fue similar (7.3 y 7.6 mmol/h g.y)
mientras que a velocidad espacial més alta (2.4 h™), la productividad (Pry,) cay6 a 6.4
mmol/h g¢,. Similar comportamiento mostr6 el catalizador Pt(0.57)/Al,03 con valores de
productividad de 10.7, 11.2, 14.2 y 12.7 mmol/h g, (a WHSV 0.6, 1.2, 1.8 y 2.4 h!
respectivamente). Pt(2.77)/Al,03 presenté la misma tendencia, con un valor méximo de
productividad de 17 mmol/h g., ( a velocidad espacial de 1.8 h™). El maximo valor de
productividad de la serie se registré utilizando Pt(1.50)/A1,05 a velocidad espacial de 1.8 h
1

con 22 mmol/h ge,. Este valor de productividad es superior a los obtenidos por otros

autores en APR de sorbitol en las mismas condiciones de temperatura y presion utilizando
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catalizadores con mayor contenido de Pt (5%) y con menor dispersion metdlica (29%) [2,3]
a velocidades espaciales de 1.2 y 2.1 h™' (13.2 y 18 mmol/h g.,). Asimismo empleando
catalizadores bimetélicos de Ni(9.1%)-Pt(0.99%) se informaron valores de productividad
notablemente més bajos (0.054 mmol/h g., ) a WHSV de 6.2 h'l, temperatura de 473 K, y
presion de 20 bar [30], mientras que a temperatura y presion superiores (523 K y 45 bar) y
velocidad espacial de 2 h' con Pt(7%) sobre carboén mesoporoso se obtuvo una

productividad de 40 mmol/h g., [31].

Los resultados presentados revelan que el contenido de Pt tiene un papel importante
en la productividad de H, en APR de sorbitol. Los valores de productividad mds altos se
obtuvieron utilizando el catalizador con mayor carga metalica (2.77 %) para todas las
velocidades espaciales ensayadas. A velocidad espacial de 1.8 h' se observé que las curvas
de productividad presentan un méximo para todos los catalizadores, lo cual indica que la
velocidad espacial 6ptima para producir H, por reformado en fase acuosa de sorbitol seria

1.8 h™ en las condiciones de este trabajo.

[ ]
=]
L

-
[ =]
i

= WH 5v=0.6 h*
& WH 5v=1.2h"
| e WH 5v=18 h"
| WHSv=24 h*

Productividad (mmol H'h g_ )

20 40 60 80
Pt expuesto (umol)
Figura VI.10. Productividad de H, (mmol/h g.,) en funcion de la cantidad de Pt expuesto

para APR de sorbitol 1% con catalizadores de Pt/ Al,O; a diferentes velocidades espaciales
[T=498K; P=29.3 bar; m.= 0.1 g; Alim.: sorbitol 1% p/p]
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La Figura VI.10 muestra la productividad de H, (Pry,, mmol/ h gc.) en funcidén de
la cantidad de Pt expuesto. El andlisis de la productividad obtenida en milimoles de H, por
hora y por umol de Pt es interesante debido a que el Pt es el componente que define el costo
del catalizador. Se observé una fuerte dependencia de la productividad la cual crece con el
aumento de la concentracion de Pt en superficie para todos los valores de velocidad
espacial; la curva correspondiente a WHSV de 1.8 h™' (velocidad espacial ptima) es la que
presenta mayor pendiente. Estos resultados sugieren que un incremento en la concentracion

de Pt superficial podria mejorar la productividad.

VI1.4.5. Efecto de la concentracion de sorbitol sobre la productividad de H,.

Se realizaron experiencias utilizando el catalizador de Pt(2.77)/Al,03 y variando la
concentracion de sorbitol en la alimentacion entre 1 y 10 % en peso con el objetivo de
analizar como afecta este pardmetro a la productividad de H,. En la Tabla VIL.14 se
muestran los resultados obtenidos en APR de sorbitol con soluciones de concentraciones 1,
5y 10% en peso de sorbitol en agua, a un caudal total constante de 12 ml/h. En la segunda
columna de la Tabla VI.14 se informan los valores de velocidad espacial (WHSV, h‘l)

correspondientes.

Tabla VI.14. Resultados de actividad catalitica en APR de sorbitol con Pt(2.77)/Al,O5 variando la
concentracion de alimentacion

Composicidon molar fase gas

Concentracion | WHSV | X Xg qu SHz N, Productividad (%)
Gep/p) | (0) | 8) | (%) | (%) | (%) | (%) | (mmolHo/hga) T T T oL T o
1 1,2 61 27 34 75 21 18 61.8 0.2 3.2 34.8
5 6 30 | 8 | 22 | 72 | 57 24 60.7 | 0.1 | 3.0 | 363
10 12 21 5 16 | 67 | 3,4 29 59.1 0.2 2.2 | 385
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En la Tabla VI.14 se observa que con el aumento de la concentracion (y WHSV) se
verifica una disminucién de la conversion total de sorbitol (Xs), conversién a productos
gase0sos (Xg), conversion a productos liquidos (Xé) y rendimiento a Hy (ny,), lo cual es
consistente con lo informado en la Seccién 4.2 de este Capitulo. Los datos de la
composiciéon molar de la fase gas obtenida en APR de soluciones de diferentes
concentraciones de sorbitol que se presentan también en la Tabla VI.14 muestran que para
mayores concentraciones de alimentacion se obtienen mezclas gaseosas con contenidos de

H, levemente menores (61.8 y 59.1% para 1y 10% de sorbitol en agua respectivamente).

Para visualizar mds claramente la evolucion de la productividad de H, con la
variacion de la concentracion de sorbitol que se alimenta al reactor, en la Figura VI.11 se
grafica la productividad de H, (mmol Hy/h g¢o) en funcién de la concentracion de sorbitol.

Se ve que la productividad crece cuando aumenta la concentracion de reactivo.

w
o

Productividad (mmol Hy/h g_)
N
o

-
o

0 5 10

Concentracion de sorbitol (%wt)

Figura VI.11. Productividad de H, (mmol/h g.,) en funcion de la concentracién de sorbitol
en la alimentacién empleando Pt(2.77)/Al,03
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[T=498K; P=29.3 bar; m,= 0.1 g; Alim.: sorbitol 1% p/p]

Por otra parte se realizaron experiencias de APR de sorbitol con distintas
concentraciones de alimentacion manteniendo constante la velocidad espacial (WHSV) en
1.2 h''. El catalizador utilizado fue Pt(2.77)/Al,03 y se alimentaron soluciones de sorbitol
en aguade 1, 3.33 y 5% en peso. En la Tabla VI.15 se muestran los resultados obtenidos.

Tabla VI.15. Resultados de actividad catalitica en APR de sorbitol con
Pt(2.77)/Al,O3 variando la concentracién de alimentacion

Concentraciéon | X b ¢ X Sh, Ny, Productividad
(% p/p) (%) | (%) | (%) | (%) | (%) | (mmolHy/h ge)
1 61 27 34 74 21.0 18
3.33 85 28 57 73 21.0 18
5 91 26 65 77 20.5 18

Los valores que se muestran en la Tabla VI.15 revelan que cuando se aumenta la
concentracion de reactivo (sorbitol) y se mantiene constante la velocidad espacial, la
conversion total (Xs) crece desde 61 a 91 % (para 1 y 5% en peso respectivamente). Sin
embargo este crecimiento se debe principalmente al aumento de la conversion a productos
liquidos (X§) que se eleva de 34 a 65 % (para 1 y 5% en peso respectivamente), ya que la
conversion a productos gaseosos (Xg) se mantiene constante para todas las concentraciones

ensayadas al igual que, la selectividad (Sy, ), el rendimiento (7,) y la productividad.

Estos resultados muestran que es posible tratar en APR soluciones de diferentes
concentraciones de sorbitol en agua para obtener H,. Sin embargo para alimentaciones de
concentraciones bajas (1%) es conveniente utilizar velocidades espaciales bajas (1.8 h‘l)
debido a que como se mostrd anteriormente, se presenta un maximo en la productividad de
H, (22 mmol Hy/h ge) con conversion a productos liquidos (indeseables) de 20%.

Asimismo cuando la concentracion de la alimentacidn es més alta (10%) es mas util realizar
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la reaccién a WHSV mayores (12 h™') ya que se obtuvo, en estas condiciones, una

productividad de 29 mmol Hy/h g.,c con conversion a productos liquidos de 16%.

VLS. Anadlisis del contenido de depdsitos carbonosos de los catalizadores

empleados en reaccion.

Debido a que una posible causa de desactivacion de los catalizadores es el bloqueo
de los sitios activos por formacién de depdsitos carbonosos (coque), una serie de
catalizadores empleados en reaccion se sometieron a ensayos de Oxidacién a Temperatura
Programada (TPO, velocidad de calentamiento=10 K/min) con el objeto de cuantificar los
residuos carbonosos depositados en el sélido. Los perfiles de TPO obtenidos se muestran

en la Figura VI.12.

1000
Temperatura —s=

] 30
£ 800
Pt(1.50)/ALO,

Pt(1.50)/ALO_| 600

T (K)

P1(0.57)/AL,0,
400
MAI 0,
' ' . 200
0 20 40 60

Tiempo (min)

Coque (umol C/g min)

Figura VI.12. Pertfiles de Oxidacién a Temperatura programada de catalizadores utilizados
en APR de Sorbitol 1 % (WHSV =1.2 h'])
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Los perfiles obtenidos son similares para todas las muestras, con un pico principal
de oxidaciéon de los depdsitos carbonosos alrededor de 600 K. El proceso de APR de
sorbitol formé muy poco coque, menor a 1 %, en todos los catalizadores. Esto estd de

acuerdo con la ausencia de desactivacion que se observo en todos los catalizadores.

La cuantificacién de los depdsitos carbonosos se realiza por integracion de los
perfiles de TPO obtenidos en funcién del tiempo. El coque depositado expresando como g
C/100 g catalizador se informa en la Tabla VI.16.

Tabla VI.16. Contenido de coque
luego de 5 h de reaccion (APR de

sorbitol)
Catalizador Coque
(% wiw)
Pt(0.30)/A1,03 0.67
Pt(0.57)/A1,0; 0.92
Pt(1.50)/A1,03 0.89
Pt(2.77)/A1,03 0.96

Los resultados presentados indican que no hay efecto significativo del contenido de
Pt sobre la cantidad de coque depositada sobre el catalizador durante el reformado en fase
acuosa de sorbitol. Esto sugiere que en las condiciones de reaccion las reacciones de

formacion de coque estdn desfavorecidas.
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VI1.6. Conclusiones.

El catalizador Pt/SiO, no es utilizable para el APR de sorbitol debido a no resiste las
condiciones de temperatura presion y pH en las cuales se lleva a cabo la reaccién, mientras
que Pt/Al,0O3 muestra buena estabilidad y no se desactiva durante la reacciéon. Ademds los
catalizadores de Pt/Al,O3 forman muy poca cantidad de depdsitos carbonosos (menos de

1% plp).

Mediante APR de sorbitol, empleando catalizadores de Pt/Al,O3;, se obtiene un
efluente gaseoso en el cual el componente principal es el H, con cantidades muy pequefias
de CO (menores a 0.9 %) y metano (menores a 5%) independientemente de la velocidad

espacial empleada y del contenido metélico de los catalizadores.

La actividad de los catalizadores de Pt/Al,O; en el reformado de sorbitol en fase
acuosa depende del contenido de platino. Empleando catalizadores con mayor carga de Pt
(1.50 y 2.77 %) se alcanzan los valores mds altos de conversion total y conversién a
productos gaseosos. El rendimiento a H, aumenta cuando disminuye la velocidad espacial.

Los catalizadores con mayor contenido de Pt muestran mejores rendimientos a Ho.

La productividad de H, en APR de 1% de sorbitol en agua empleando catalizadores
de Pt/Al,O3 aumenta con la carga metdlica, ya que con Pt(2.77)/A1,03 (22 mmol/h g.,) se
alcanza el méaximo de productividad. Por otro lado cuando se incrementa la velocidad
espacial la productividad de H, aumenta pasando por un méximo (velocidad espacial de 1.8
h™) 1o cual nos indica que hay un valor éptimo de WHSV que maximiza la produccién de

Ho.
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Finalmente para una velocidad espacial constante, la conversion a productos
liquidos crece cuando aumenta la concentracién de sorbitol en la solucién alimentada,
mientras la conversion a productos gaseosos, la selectividad a Hj, el rendimiento a H, y la

productividad de H, permanecen constantes.
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CAPITULO VII: PRODUCCION DE HIDROGENO MEDIANTE
REFORMADO EN FASE ACUOSA (APR) DE XILITOL.
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CAPITULO vII

CAPITULO VII: PRODUCCION DE HIDROGENO MEDIANTE

REFORMADO EN FASE ACUOSA (APR) DE XILITOL.

VII.1.Introduccion.

La biomasa lignoceluldsica estd constituida, en general, por tres polimeros
estructurales:  celulosa, hemicelulosa 'y lignina. La hemicelulosa constituye
aproximadamente entre 20 y 30% de la biomasa y consiste en un grupo heterogéneo de
polisacédridos ramificados (copolimeros de mondmeros de glucosa, galactosa, manosa,
xilosa, arabinosa, y dcido glucurénico). El alto contenido de xilanos en la hemicelulosa
hace que esta fuente sea atractiva para la obtencién de xilosa y luego, mediante
hidrogenacién de este azicar, producir xilitol [1]. Tal como ya se ha mencionado es el
objetivo de esta tesis evaluar la produccién de H; para ser utilizado como combustible a
partir de derivados de biomasa.

En este Capitulo se estudiard el reformado en fase acuosa (APR) de xilitol con el
objetivo de obtener H, y tratando de lograr altas productividades. Se evaluard la influencia
del contenido de metal en catalizadores basados en Pt sobre la producciéon de H,. En la
bibliografia se ha reportado el empleo de catalizadores con alto contenido de Pt (entre 3 y
7%), pero ain no se ha realizado un estudio pormenorizado del efecto que puede tener la
variacioén de la carga metdlica sobre la actividad del catalizador. Por otro lado, Al,O3 ha
mostrado ser un soporte relativamente estable en las condiciones de reaccién tal como se
discutié en el Capitulo VI, no obstante la presencia de sitios dcidos de naturaleza Lewis en

este solido es perjudicial para el proceso.

VIIL.1



CAPITULO vII

VII.1.1. Reformado en fase acuosa de xilitol.

El proceso de reformado de xilitol involucra una serie de reacciones (Reacciones
VII-1 a VII-5) similares a las descriptas para el caso de sorbitol, en primer ocurre la

descomposicién del xilitol que se muestra en la Reaccién VIIL1:

COsH, —> 5CO + 6H; AH =797.8 KJ/mol (Reaccion VIL.1)

Luego el CO reacciona con agua a través de la reaccion de WGS para producir CO,

e H, segun:

CO + H,0 — (CO; + H; AH = -41 KJ/mol (Reaccion VIL.2)

Estos dos procesos sumados nos dan el reformado de xilitol, el cual se esquematiza

en la Figura VIIL.1 y en la Reaccion VIL3:

CsOsH;;, + SH;O —m»5C0O, + 11H, AH=592.8K]J/mol (Reaccion VIL.3)

Asimismo pueden ocurrir reacciones no deseadas como la metanacién de CO y

COzi

CO + 3H, — H,0 + CH; AH=-206 KJ/mol (Reaccion VIL4)

CcCOo, + 4H, — 2H;0 + CH; AH=-165 KJ/mol (Reaccion VIL5)

Durante el proceso de APR pueden ocurrir otras reacciones a partir de xilitol, tales
como deshidrataciones, deshidrogenaciones, etc. que forman productos intermedios, en su

mayoria condensables y que a su vez pueden reaccionar originando tanto productos
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gaseosos como liquidos en un entramado complejo de reacciones cataliticas. Kirilin et al.
propusieron un esquema de reaccién para APR de xilitol empleando catalizadores basados
en Pt [2] segun el cual el xilitol puede reaccionar mediante dos caminos principales: uno
que se inicia con una deshidrogenaciéon y conduce mayoritariamente hacia productos
gaseosos y es el que se muestra en Figura VIL.1 y el otro que se inicia con la una
deshidratacién y forma principalmente productos liquidos. La primera via es la que nos
interesa favorecer y tal como se observa se puede llegar a obtener 11 moléculas de H, por
cada molécula de xilitol en condiciones ideales. Segin este mecanismo, inicialmente el
xilitol se deshidrogena, esta deshidrogenacion, favorecida por la presencia de sitios
metalicos, provoca la formaciéon de un carbonilo terminal que puede decarbonilar con la

consiguiente pérdida de un d&tomo de C manteniendo la relacién de dtomos de C/O que es 1.

co+H,0— Ha+co, C0+H20—> Ho+ co2 co+H,0— Ho+ co2
H OH H OH H2
o\igi/:é RJ%? «ig o Yon H20 Yo ) M2,
\T H,+co,«—H,0 + co
OH 0
3 H,+co, «*H20 ch,on
Ho ™ Ny on ? 3
OH OH
Xilitol

Figura VII.1. Esquema de formacién de productos gaseosos en APR de xilitol.

Por otro lado aparece una segunda via que se inicia con una reaccién de
deshidratacion (catalizada por sitios dcidos) y mediante la cual se originan principalmente
productos en la fase liquida. Un esquema de la formacion de productos liquidos durante
APR de xilitol se muestra en la Figura VIL.2 [3]. En este esquema se puede ver que la
deshidratacion, provoca la formaciéon de un grupo carbonilo no terminal que mediante una

subsecuente hidrogenacion permite la remocion de dtomo de O sin reducir el nimero de
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atomos de C. Numerosos compuestos se pueden formar a partir de xilitol en APR, tales
como hidrocarburos (pentano), alcoholes (1-propanol, 1-pentanol, 1-butanol), cetonas (2-

pentanona, 2-butanona), dcidos carboxilicos (4cido acético, 4cido pentanoico).

Pentano

Figura VII.2. Esquema de reaccion para APR de xilitol empleando catalizadores de Pt.

Adaptado de [3]

VIIL.1.2. Condiciones operativas.

La reacciéon se llevd a cabo en el equipo detallado en el Capitulo III (seccién
I11.5.2). Se utiliz6 una solucién acuosa de xilitol (de concentracién entre 1 y 10% en peso),

la cual fue alimentada al reactor mediante una bomba tipo HPLC. El catalizador (Pt/Al,O3)
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con contenido de Pt entre 0.30 y 2.77% fue reducido in situ por 2 horas a 573 K, con una
programacion de calentamiento de 5K/min y en flujo de H, (50 ml/min). A la salida del
reactor se coloc6 un intercambiador de calor enfriado externamente con hielo para asegurar
la condensacién completa de los productos liquidos y a continuacién un separador gas-

liquido de manera de obtener separadamente las dos fases.

La reaccién de reformado produce principalmente H,, CO, CO, y CHy en la fase
gaseosa; estos productos fueron cuantificados mediante cromatografia gaseosa en un
cromatdgrafo Shimadzu GC-2014 equipado con detectores conductividad térmica (TCD) y
de ionizacion de llama (FID). La inyeccion de las muestras gaseosas fue on-line a través de
una valvula de 6 vias. La separacion de los productos se realizé con una columna Supelco
de acero inoxidable de 2.1 mm de diametro interior y 5 m de largo con una fase estacionaria
(Hayesep D) empacada cuyo tamafio de particula es 100-120 mesh. La corriente gaseosa se
analizé primero por TCD utilizando N, como gas carrier para efectuar la cuantificacion de
H,, luego fue conducida a través de un reactor de lecho fijo operado a 673 K que contiene
un catalizador de Ni/Kieselghur coalimentado con H»; de esta manera tanto el CO como el

CO; se convierten en metano (CH4) y son detectados por el FID.

La fase liquida fue colectada cada 30 minutos y analizada mediante HPLC en un
cromatografo Shimadzu LC-20A, equipado con una columna BioRad Aminex HPX 87-C
de 250 mm de largo y 4.6 mm de diametro, la fase movil utilizada fue solucién acuosa de
Ca(SO4) 0.05 M y el flujo de 0.3 ml/min, mientras que el volumen de inyeccion fue de 20

pl. La temperatura de la columna fue de 318 K. La cuantificacion del xilitol no reaccionado
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se realiz6 con un detector de indice de refraccion (RID) y la temperatura de la celda fue 313

K.

La reacciéon de APR se llevé a cabo a 498 K y 29.3 bar. Lo usual en este tipo de
estudios es trabajar 4 bar sobre la presion de vapor del agua correspondiente a la
temperatura de operacion, que en este caso es 25.5 bar, para asegurar que el proceso ocurra
en fase liquida [4]. El rango de velocidades espaciales estuvo entre 0.6 y 2.4 h'. La
duraciéon de los ensayos en general, fue de 5 horas, aunque se realizaron experiencias

especificas de mayor tiempo.
VII.1.3. Célculo de conversion, selectividades y rendimientos.

Al igual que en APR de sorbitol, la complejidad del sistema de reaccién nos obliga
a definir claramente los principales pardmetros que nos permitirdn comparar el desempefio

catalitico de los s6lidos ensayado en esta tesis.

La conversion de xilitol (Xxj, moles de xilitol convertidos/moles de xilitol

alimentado) se calcula segin la ecuacion:

FO. _F.. »
Xy = 25 (Ecuacién VIL1)
Fxit

en la cual Fy;es el caudal (moles/min) de xilitol a la entrada del reactor y Fy; es el

caudal de xilitol a la salida.

Por su parte, la conversién de xilitol a productos gaseosos (X$;;, moles de xilitol

convertidos en productos gaseosos/moles de xilitol alimentados) se define:
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G _ XQiF;
Xy =

(Ecuacién VIL2)

0
axFyy

donde ¢; son los dtomos de C en la molécula del producto carbonado i, F; el caudal
molar del producto gaseoso i a la salida del reactor, y o los &tomos de C en la molécula de

xilitol.

Debido a que los unicos productos detectados en fase gaseosa fueron CO, CO; y

CH,, X$; resulta:

X6 — Fcot+ Fco,tFcH,
Xil — 0
5 Fyy

(Ecuacion VIL3)

La conversion de xilitol a productos liquidos (X )%il’ moles de xilitol convertidos en

productos liquidos/moles de xilitol alimentados) se calcula segun.
X)%u = Xy — X)((;il (Ecuacién VIL4)

Como ya se mencioné anteriormente para el cdlculo de selectividad se deben tener
en cuenta por separado a los productos que tienen C en su molécula y al H,. La selectividad

hacia productos gaseosos que contienen C, se define segun la siguiente ecuacion:

S = Al Ecuacién VILS

Como en nuestro caso los productos gaseosos son CO, CO, y CHy, la ecuacién queda:

Fi iy
S; = (Ecuacién VIL6)
Fco+ Fco,tFcH,
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Para definir la selectividad y el rendimiento hacia H, definimos un factor
estequiométrico de reformado (R=11) que es la cantidad maxima de moles de H, que se
pueden producir por mol de xilitol, y una relacién de reformado (RR = 11/5) que es la
relacion de moles de H, producidos/moles de C en fase gas en condiciones de médxima
produccion de H, segin la Reaccion V.3. De esta manera, la selectividad a H, en fase gas
(Sh,, moléculas de H, producidas/dtomos de C en fase gas) se calcula segin la siguiente

ecuacion:

Sy, = : = (Ecuacién VIL7)

2 FCO+FC02+FCH4 RR

El rendimiento a H, (n Hy» moles de H, producidos/moles de xilitol alimentados) se

calcula segun:

1 .
N, = R (Ecuacion VII.8)

La productividad de H, (Pry,, mmol/h gc.,) se calcula segin la siguiente ecuacion:

pr= 1tz (Ecuacién VILY)

Mcat

donde Fy ,€8 el caudal de H; a la salida del reactor en mmol/h y m, es la masa del

catalizador.
VII.2. Seleccion y Preparacion de catalizadores

Basicamente se prepararon 4 catalizadores de Pt/Al,Os, con distinto contenido de

metal, por impregnacion a humedad incipiente. Los detalles de preparacion y
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caracterizacion de los catalizadores utilizados en este capitulo se encuentran en el Capitulo

VI (seccién VI.2)

VIL.3. Ensayos de actividad catalitica.

VIL.3.1. Experiencias de APR de xilitol con catalizadores de distinta carga metalica de

larga duracién.

Los catalizadores de Pt soportado sobre Al,O3 preparados fueron utilizados en la
reaccion de APR de xilitol, la cual se llevd a cabo en un reactor de lecho fijo esquematizado
en el Capitulo III (Figura III.14). Las condiciones elegidas con el propdsito de evaluar la

actividad catalitica fueron:

e Presion: 29.3 bar
e Temperatura: 498 K
e Alimentacién: solucién acuosa de 1% xilitol (p/p)
e Masa catalizador: 0.1 g
e Duracion del ensayo catalitico: 720 min
En las Figuras VIL3 y VIL4 se grafica la conversion total de xilitol (Xxi),
conversién a productos gaseosos (X§;), conversion a productos liquidos (Xg;) y

selectividad a H, en funcion del tiempo de reaccion para APR empleando catalizadores de

Pt/Al,05 de distinto contenido metélico (0.30 y 1.50%).
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100
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Figura VIL.3. Conversion total (Xxi), a productos gaseosos (xgﬂ) y a productos liquidos

(X)]Zil) y selectividad a H, (Sy,) en funcion del tiempo de reaccion para APR de xilitol

[T=498 K, P=29.3 bar, WHSV=1.2 h'l; me,=0.1 g; Alim.: xilitol 1% p/p]

La evolucion de los diferentes pardmetros con respecto al tiempo de reaccion
mostré que se requieren alrededor de 120 min para alcanzar estado estacionario. Luego de
ese periodo inicial las conversiones y la selectividad se mantienen constantes a través del
tiempo hasta el final de la reaccién (720 min). No se observé ningtn efecto del contenido
metdlico respecto de la estabilidad del catalizador, ya que no se observéd desactivacion
durante los 720 min en ninguno de los casos. Este comportamiento es el que mostraron
todas las reacciones, por lo tanto en adelante se informaran los valores promedio obtenidos

cuando el sistema alcanza el estado estacionario.
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Figura VIIL.4. Conversion total (Xxi), a productos gaseosos (xgﬂ) y a productos liquidos
(X)]Zil) y selectividad a H, (Sy,) en funcion del tiempo de reaccion para APR de xilitol
[T=498 K, P=29.3 bar, WHSV=1.2 h'l; me=0.1 g; Alim.: xilitol 1% p/p]

Ambos catalizadores (Pt(0.30)/Al,03 y Pt(1.50)/Al,03) fueron activos y estables
durante 720 min de reaccion. En las Figura VIL.3 y VII.4 se observa que a WHSV=1.2 h!
una proporcion importante de xilitol (25 y 30%) se convirtié en productos condensables,
debido probablemente a la presencia de sitios acidos del soporte Al,Os3 (los resultados de la

caracterizacion de la acidez de la alimina por TPD de NH;3; y FTIR de piridina se muestran

en el Capitulo VI, seccion VI.2.1).
VIL.3.2. Influencia de la velocidad espacial en APR de xilitol.

El efecto de la velocidad espacial sobre la produccion selectiva de H, se estudi6
utilizando los cuatro catalizadores de Pt/Al,O3 preparados. La velocidad espacial (WHSV,

h']) se calcula segtin [5]:
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WHSV (h™1) = F%;—““f‘ Ecuacién VIL10
Donde:
Fg;= caudal molar de xilitol alimentado (mol/h)
Mzxi = peso molecular de xilitol
m¢,= masa de catalizador (g)

La velocidad espacial se varié entre 0.42 y 2.4 h™'. Se emple6 Pt(1.50)/Al,03 como

catalizador y las demds condiciones de reaccion se detallan a continuacion:

Presion: 29.3 bar

e Temperatura: 498 K
e Alimentacién: solucién acuosa de sorbitol al 1 % p/p

e Masa catalizador: 0.1 g

En la Figura VILS se muestra la evolucién de la conversion total de xilitol (Xxi),
conversion a productos gaseosos (X,(?il), selectividad a Hy y rendimiento (1, ) en funcion de

la velocidad espacial.

100

80+

60-
o
o~
40/

20-

Nk,

05 10 15 20 25
WHSV (h™)
Figura VIIL.S. Conversion de xilitol (Xxi), conversion a productos gaseosos (X)‘g”),
rendimiento a H (1y,) y selectividad hacia Hy (S, ) en funcién de la velocidad espacial

obtenidas en APR de xilitol con Pt(1.50)/Al,05.
[T=498 K, P=29.3 bar, m.,=0.1 g; Alim.: xilitol 1% p/p]
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En el rango de velocidades espaciales estudiado (entre 0.42 y 2.4 h™") se observé que
la conversién de xilitol disminuye linealmente con el aumento de la velocidad espacial,
desde 90% (a 0.42 h'l) hasta 20 % (a 2.4 h'l). Otros autores observaron la caida, aunque no
linealmente, de la conversion de xilitol con el aumento de la velocidad espacial en APR de
xilitol sobre Pt(5%)/Al,03 obteniendo conversiones de xilitol entre 100 y 38 (a 0.6 y 3.9 h’
" [3]. Empleando Pt soportado en diferentes carbones activados, también se registré un
efecto equivalente, es decir la disminucién de la conversion con el aumento de la velocidad

espacial [6].

Se observa que la selectividad a H; (Sy,) crece a medida que aumenta la velocidad
espacial en coincidencia con la disminucién de la conversidon de xilitol (Xj). Como se
observa en la Tabla VII.1, a velocidades espaciales mds altas, la conversién a productos

liquidos es baja.

Tabla VII.1. Resultados de actividad catalitica en APR de xilitol con Pt(1.50)/A1,05

WHSV Pt(1.50)/A1,03
(™) Xxil (%) XS (%) XL (%) Su,(%) N,(%)
0.42 90 60 30 66 40
0.6 85 45 40 72 33
1.2 60 30 30 79 24
1.8 47 20 27 87 18
24 20 17 3 94 16

[T=498 K, P=29.3 bar, m,=0.1 g; Alim.: xilitol 1% p/p]

El hecho de que la proporcién de reactivo convertido que se transforma en

productos liquidos sea mayor a altas conversiones de xilitol (15% cuando Xxi=20% y 33%
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cuando Xx;=90%) y teniendo en cuenta que algunas de las reacciones involucradas en la
formacion de estos productos consumen hidrégeno (hidrogenaciones) podemos inferir que a
altas conversiones de xilitol parte del H, producido se consume en estas reacciones y esto
disminuye la selectividad hacia H,. Los resultados de actividad catalitica estdn de acuerdo
con lo reportado para APR de xilitol empleando catalizadores basados en Pt [2,7]. Los
autores informaron selectividades a H, entre 60 y 100% a la vez que observaron que la
selectividad disminuye con el aumento de la conversiéon (cuando la velocidad espacial es

menor).

La influencia de la velocidad espacial fue estudiada sobre otros catalizadores con
diferente contenido de Pt (0.30, 0.57 y 2.77 %). El desempefio catalitico fue similar para
todos los casos al mostrado por el catalizador de Pt(1.50)/Al,03. En la Tabla VIL.2 se

muestran los resultados de conversion de xilitol (Xxj), conversion a productos gaseosos
(X)%l), conversion a productos liquidos (X)];ﬂ), rendimiento a Hy (1y,) y selectividad hacia
H, (Sy,) obtenidos a distintas velocidades espaciales utilizando Pt(0.30)/Al,03 como

catalizador en APR de xilitol 1% p/p.

Tabla VII.2. Resultados de actividad catalitica en APR de xilitol con Pt(0.30)/A1,05

WHSV Pt(0.30)/A1,03
(™) Xxil (%) X$i1(%) Xin(%) S, (%) Nw,(%)
0.6 83 30 53 77 23
1.2 42 14 28 78 11
1.8 36 13 23 80 10
2.4 12 10 2 82 8

[T=498 K, P=29.3 bar, m,=0.1 g; Alim.: xilitol 1% p/p]
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Se observa que la conversiéon de xilitol (Xxj) disminuye cuando aumenta la
velocidad espacial, desde 83% (a WHSV= 0.6 h'') hasta 12% (a WHSV= 2.4 h'), la
conversion a productos gaseosos también disminuyé desde 23 % hasta 10 % (a velocidades
espaciales de 0.6 h™' y 2.4 h™' respectivamente), mientras que la conversién a productos
liquidos fue la que se redujo mds notablemente con el aumento de velocidad espacial desde
53% a 2% (a 0.6 h' y 2.4 h'' respectivamente). La selectividad a H, se increment6
levemente con respecto a la velocidad espacial, siendo entre 77 % (a 0.6 h™") y 82% (a 2.4

hh

Tabla VIIL.3. Resultados de actividad catalitica en APR de xilitol con Pt(0.57)/A1,03

WHSV Pt(0.57)/A1,03
(™) Xxit (%) X$.,(%) XL (%) Su,(%) N,(%)
0.6 89 42 47 81 32
1.2 55 21 34 75 16
1.8 37 19 18 75 13
24 14 12 2 85 10

[T=498 K, P=29.3 bar, m.,=0.1 g; Alim.: xilitol 1% p/p]

En la Tabla VII.3 se presentan los resultados de APR de xilitol con Pt(0.57)/Al,0;
como catalizador. El desempefio catalitico es similar al descripto para Pt(0.30)/Al,0s. La
conversién total de xilitol cae con el aumento de velocidad espacial (89% a 0.6 h' hasta
14% a 2.4 h'") al igual que la conversién a productos gaseosos (42% a 0.6 h' hasta 12% a
2.4 h™") y la conversién a productos liquidos (47% a 0.6 h™' hasta 2% a 2.4 h™") que es la que

muestra la disminucién mds importante. La Sy, vario entre 75% (a 1.2 h'l) y85 % (a24h

0y
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Tabla VIIL.4. Resultados de actividad catalitica en APR de xilitol con Pt(2.77)/Al,0;

WHSV Pt(2.77)/A1,03
(™" Xxii (%) X$i(%) X%i(%) Sy, (%) N, (%)
0.6 90 61 29 67 39
1.2 65 37 28 70 26
1.8 45 18 27 98 18
24 21 17.5 3.5 92 16

[T=498 K, P=29.3 bar, m,=0.1 g; Alim.: xilitol 1% p/p]

Al igual que con los catalizadores ensayados anteriormente, la Tabla VIL.4 muestra
que, con Pt(2.77)/Al,03 como catalizador, se registrd una disminucion de Xxi (de 90% a
0.6h" hasta 21% a 2.4 h™'), X$;(de 61% a 0.6h™" hasta 17.5% a 2.4 h™") y X%;, (de 39% a
0.6h!a35%a24 h'l), mientras que la selectividad a H; vari6 entre 67 (a 0.6 h‘l) y 98% (a

1.8 0.

Los rendimientos mds altos obtenidos en APR de xilitol se lograron con los
catalizadores Pt(1.50)/Al,03 y Pt(2.77)/A1,03 (33 y 39% respectivamente) a WHSV=0.6 h’
!. Sin embargo en estas condiciones gran parte del xilitol que se convierte lo hace en
productos liquidos. En la Figura VIL.6 se grafican los valores de conversion a productos
liquidos y conversion a productos gaseosos en funcion de la conversion de xilitol obtenidos
con los cuatro catalizadores de Pt ensayados, y se observa que para el catalizador con
menor contenido metdlico (0.30%) la conversién a productos liquidos aumenta a medida
que crece la conversién de xilitol con mayor tasa de crecimiento que la conversion a
productos gaseosos (Figura VIIL.6 a). Para el catalizador con 0.57% de Pt la tendencia es
similar, para bajas conversiones de xilitol, mientras que la tasa de crecimiento
practicamente se iguala a conversiones mayores de 50% (Figura VII.6 b). La tendencia se

confirma con el catalizador de 1.50% de Pt (Figura VIL.6 c) para el cual la pendiente de la
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curva de conversion a productos gaseosos supera levemente la de conversion a productos
liquidos (para conversiones totales superiores a 50%). Sin embargo este comportamiento se
revierte para el catalizador con 2.77% de Pt, para el cual a conversiones mayores a 50% la
conversién a productos gaseosos crece con una pendiente importante mientras que la
conversion a productos liquidos se mantiene constante (Figura VIL.6 d). Esto se debe
principalmente al aumento de la cantidad de sitios metélicos y a su relacién con la cantidad
de sitios 4cidos presentes en el catalizador. Por lo tanto es conveniente trabajar con
catalizadores con mayor contenido de Pt a conversiones altas (velocidades espaciales bajas)

si el objetivo es obtener rendimientos de H, mayores.
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Figura VIL6. Conversién de xilitol a productos liquidos (X%;;) y conversién de xilitol a

£ase0sos (xgu) en funcién de la conversion de xilitol (Xx;) obtenidas en APR de xilitol a

WHSV entre 0.6 y 2.4 h™'. (a) Pt(0.30)/ALLOs. (b) Pt(0.57)/AL,0s. (c) Pt(1.50)/Al,05. (d)
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Por otra parte de los datos presentados se desprende que a WHSV=2.4 h' la
conversion de xilitol a productos gaseosos, que son los que deseamos favorecer,
representan un porcentaje alto del xilitol que se convierte, entre 83% (Pt(2.77)/Al,03) y

87% (Pt(0.57)/Al,03) con niveles bajos de conversion (21 y 10 respectivamente).

Asimismo se observé en la Figura VIL.6 que el contenido de Pt tiene una influencia
fundamental en la produccién selectiva de H, por APR de xilitol, ya que las mayores
conversiones a productos gaseosos (X%;) fueron obtenidas con el catalizador de mayor
carga de Pt, para una dada velocidad espacial. A su vez en la Figura VIL.7 se grafica el
rendimiento a H; en funciéon de WHSYV para los distintos catalizadores y en las condiciones
mencionadas anteriormente. El catalizador con mayor contenido de Pt presenta
rendimientos mayores en todo el rango de velocidades espaciales estudiado, siendo el

maximo valor alcanzado de 39% (a 0.6 h'l).

40- —8— Pt(0.30)/A1,0,
—©— P1(0.57)/A1,0,
—A— Pt(1.50)/AL,0,
—7— P(2.77)/AL,0,

0 ' r r r
00 05 10 15 20 25

WHSV (h)

Figura VIL7. Rendimiento a Hy ( 9y, ) en funcién de WHSV en APR de xilitol

sobre catalizadores de Pt/Al,O3
[T=498 K, P=29.3 bar, m_,=0.1 g; Alim.: xilitol 1% p/p]
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El rendimiento disminuye a medida que crece la velocidad espacial, y si tenemos en
cuenta que el catalizador con mayor carga de Pt (Pt(2.77)/Al,03) mostré que cuando la
conversion de xilitol supera el 50%, la conversion a productos liquidos se mantiene
constante, observamos que es conveniente trabajar con catalizadores con mayor carga
metdalica (2.77%). Por otro lado a velocidad espacial alta (2.4 h'l) si bien los valores de
conversion de xilitol (Xxj) son més bajos (alrededor de 20%), la conversién a productos
liquidos (X%;) es muy baja (alrededor de 3%), lo que significa que una gran proporcién del
xilitol que se convierte (aprox. 85%), lo hace hacia productos gaseosos (X)G(il) con
selectividades a Hy (Sy,) de 94 'y 92%, para Pt(1.50)/Al,0; y Pt(2.77)/Al,O;

respectivamente.

VIL.3.3. Analisis de la composicion de la fase gas obtenida.

El efluente gaseoso del proceso de APR de xilitol fue analizado on line mediante
cromatografia gaseosa utilizando detectores TCD y FID. En la Figura VII.8 se muestra la
evolucion de la composicion de la fase gas a la salida del reactor en funcién del tiempo de

reaccion para APR de sorbitol sobre Pt(1.50)/Al,0s.
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Figura VII.8. Composicién molar de la fase gas en APR de xilitol con Pt(1.50)/Al,03
[T=498 K, P=29.3 bar, WHSV=1.2 h'l; me=0.1 g; Alim.: xilitol 1% p/p]

Se observa que la reaccion tiene un periodo de estabilizacion, tras lo cual alcanza un
estado estacionario que se mantiene hasta el final de la operacién (720 min). Este
comportamiento fue similar para todos los catalizadores ensayados. Por lo tanto en la
Tablas VILS a VIL.8 se informan los valores de fracciones molares (% molar) promedio,

medido en estado estacionario.

Tabla VIL.S. Composicion de la fase gas para APR de xilitol
empleando Pt(0.30)/Al,0;

Composicion molar fase gas (%)
H, co CH, CO,
0.6 62.0 0.60 3.6 33.8
1.2 63.0 0.04 4.0 32.9
1.8 68.8 0.10 3.6 27.5
2.4 64.1 0.10 4.0 31.8
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Tabla VII.6. Composicién de la fase gas para APR de xilitol

empleando Pt(0.57)/Al,03

Composicion molar fase gas (%)
H, co CH,4 co,
0.6 64.0 0.20 4.1 31.7
1.2 62.3 0.05 4.3 33.3
1.8 62.9 0.80 3.7 32.6
2.4 65.7 0.80 4.0 29.5

Tabla VIL.7. Composicién de la fase gas para APR de xilitol

empleando Pt(1.50)/A1,0;

WHSV (h-l) Pt(,1.50)/A|203
Composicion molar fase gas (%)
H, co CH,4 Cco,
0.6 61.6 0.50 3.0 34.9
1.2 64.0 0.05 3.0 32.9
1.8 66.4 0.09 2.6 30.9
2.4 66.4 0.20 3.7 29.7

Tabla VII.8. Composicion de la fase gas para APR de xilitol

empleando Pt(2.77)/Al,0;

Composicion molar fase gas (%)
H, co CH,4 CO,;
0.6 56.5 0.07 3.4 40.0
1.2 60.6 0.07 3.0 36.3
1.8 68.2 0.08 2.9 28.8
2.4 67.7 0.08 3.1 29.5

Los datos presentados no revelan influencia alguna de la velocidad espacial

(WHSV) ni del contenido de Pt en los catalizadores sobre la composicion de la fase

gaseosa, ya que si bien se observa un leve incremento en la selectividad con el aumento de

la velocidad espacial, el efecto sobre la composiciéon molar de la fase gas es practicamente

despreciable.
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El principal componente en la fase gas es H, con valores de fraccién molar entre
56.5 y 68.8 %. Si tenemos en cuenta la estequiometria de la Reaccién VIIL.1, la méxima
fraccion molar posible es 68.75%. Se observa que en todos los casos, el valor obtenido es
muy cercano al ideal, obteniéndose un producto gaseoso rico en H, que es el producto de
interés. La concentracion de CHy es baja (entre 2.6 y 4.1 % molar) lo cual es esperable, ya
que el Pt en estas condiciones de temperatura y presion es poco activo en reacciones de

metanacion (Reacciéon VIL4 y Reaccion VILS) [8,9].

Es muy importante mencionar la baja concentraciéon de CO en la fase gas obtenida
en APR de xilitol (entre 0 y 0.9 % molar), lo cual es muy auspicioso ya que el CO es un
contaminante que se debe eliminar cuando el H; se quiere utilizar en celdas de combustible
(PEMEC) [10]. Como ya se explicd, si el CO permanece adsorbido en los sitios metalicos,
disminuye la actividad del catalizador. Estos resultados muestran que, en las condiciones de
T, P y exceso de agua elegidas, el equilibrio de la reaccion de WGS esta desplazado hacia
la formacion de productos, que es lo deseado en este caso en el que el producto de interés
es el Hy, lo cual permite integrar en un solo reactor la reacciéon de descomposicion
(Reaccion VIIL1) con la reacciéon de WGS (Reaccion VIL.2) para obtener H, con muy bajo
contenido de CO lo cual, sumado a la temperatura moderada (498 K), representan ventajas
muy importantes del APR con respecto al reformado con vapor de agua mostrado en el
Capitulo V, en el cual se opera a mayor temperatura (623 K) y se requieren de dos etapas

para convertir todo el CO en CO,.

El proceso APR se lleva a cabo a una presion (29 bar) tal que el efluente gaseoso

puede ser tratado mediante adsorcién con presion oscilante (PSA) o separaciéon por
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membrana selectiva con el fin de purificar eficientemente el hidrégeno producido [11].
Debido a que no se observan diferencias significativas en la composicion de la fase gaseosa
obtenida en APR de xilitol con diferentes catalizadores basados en Pt y a diferentes
velocidades espaciales, se infiere que el costo de purificacion de hidrégeno es similar en
todos los casos. Entonces, como el H; es el producto de interés, se observa que es adecuado
emplear el catalizador con contenido de Pt mds alto de la serie estudiada (Pt(2.77)/Al,03) y
a WHSV de 2.4 h'', ya que en estas condiciones el 85% del xilitol convertido genera
productos gaseosos con selectividad a H, mayor a 90%, mientras que el efluente liquido

que contiene mayoritariamente xilitol no reaccionado puede ser reprocesado por APR.

VIL.3.4. Analisis de la fase liquida obtenida en APR de xilitol.

La fase liquida fue colectada cada 30 min y analizada por HPLC para calcular la
conversion de xilitol, ademds se analizé por GC-MS con el objetivo de identificar los
productos formados. Los productos principales de APR de xilitol 5 % (WHSV=1.2 h™)
empleando Pt(2.77)/Al,03 como catalizador fueron 23 y se muestran en la Tabla VIL9

junto a los correspondientes tiempos de retencion.

Tabla VIL9. Productos en la fase liquida de APR de xilitol (5% p/p) WHSV=1.2 h™' con
Pt(2.77)/Al,03 identificados por GC-MS

N tiet (mMin) Nombre Férmula estructural
1 1.90 1-propanol N
[¢]
2 2.08 2,3-butanodiona )‘\’(
o]
[¢]
3 2.11 2-butanona \)k
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o
4 2.32 Acido acético )J\
OOH
5 2.33 Tetrahidrofurano L)
6 2.59 1-butanol N
o. OH
7 2.66 2-metil-tetrahidrofuran-2-ol 94
8 2.80 2-pentanona /\)J\
9 2.84 1-hidroxi-2-propanona ”OQK
o
10 2.90 2,3-pentanodiona /\’Hk
OO
11 3.06 3-hidroxi-2-butanona ﬁ)k
12 3.63 1-pentanol ho T
13 3.77 1-hidroxi-2-butanona \)JVOH
14 4.00 Ciclopentanona Q%
OH
15 4.06 3-pentanol \)\/
o
16 4.15 2-hidroxi-3-pentanona \)‘\K
Dihidro-2-metil- g
17 4.17
3(2H)furanona <:\<
© (]
18 4.45 a-Angelica lactona \W
19 4.51 Ciclopenten-1-ona g
o
20 4.75 1-hidroxi-2-pentanona /\)k/OH
o
21 4.90 Acido pentanoico \/\)L
OH
o
22 5.16 Alcohol tetrahidrofurfurilico Q/OH
ihidro-3-metil-2(3 o~
23 6.00 4,5-Dihidro-3-metil-2(3H)- <:/<

furanona
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Se puede observar que la mayoria de los productos presentes en la fase liquida son
compuestos oxigenados mono y bifuncionales entre los cuales hay cetonas, alcoholes y
acidos carboxilicos. Como se mostré en la Figura VIL2 existen muchos procesos que
pueden ocurrir sobre catalizadores con sitios metalicos y dcidos (como es este caso) dando
origen a un complejo entramado de reacciones quimicas y eso explica la gran cantidad de
productos identificados. A su vez un mismo producto puede ser generado por diferentes

vias.

El xilitol puede inicialmente deshidrogenarse para formar un carbonilo terminal
(aldehidos), sin embargo no se observaron aldehidos en la fase liquida lo cual sugiere que
se produce la reaccion de decarbonilacién que forma un poliol de cadena mds corta que
ocurre muy rdpidamente. Ademds los aldehidos pueden reaccionar con agua para formar
acetales. Esta reaccion puede proceder sobre los sitios dcidos de Al,Os. El acetal intermedio
puede someterse a deshidrogenacion que conduce a la formacién de dcido carboxilico (por

ejemplo Acido pentanoico).

Asimismo el xilitol puede deshidratarse sobre los sitios dcidos del soporte para
formar carbonilos no terminales (cetonas) que luego se hidrogenan sobre sitios metélicos
para formar compuestos con menor cantidad de oxigeno. Esto explica la presencia de
cetonas y dicetonas (2-pentanona, 2,3-butanodiona), alcoholes de cadena lineal (1propanol,
1-butanol,1-pentanol), hidroxicetonas (1-hidroxi-2-butanona), etc. La secuencia
deshidratacion-hidrogenacién tambien puede generar compuestos ciclicos (Alcohol
tetrahidrofurfurilico, 4,5-Dihidro-3-metil-2(3H)-furanone, Dihidro-2-metil-3(2H)furanona

entre otros).
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Adicionalmente muchos de los compuestos formados en las diferentes etapas
pueden reaccionar por las diversas rutas de reaccion mencionadas dando origen a una

amplia gama de posibilidades.

VIL.3.5. Estudio del efecto de la carga de Pt sobre la productividad de H,.

La productividad de H, es una medida de la cantidad de H, que se produce por
unidad de masa de catalizador y por unidad de tiempo [12,13] y es un parametro importante

en el disefio de este tipo de procesos.

En la Figura VIL.9 se grafica la productividad de H, en funcién de la velocidad

espacial para los cuatro catalizadores de Pt/Al,Os con carga metdlica entre 0.3 y 2.77%.

30

—- Pt(0.30)/AL,0,
—@— Pt(0.57)/AL0,
—A— Pt(1.50)/Al,0,
—¥— Pt(2.77)/AL,0,

20-

10+

Productividad de H,(mmol/h g_,,)

0 v v v r
00 05 10 15 20 25

WHSV (h")
Figura VIL.9. Productividad de H, (mmol/h g.,) en APR de xilitol 1% con catalizadores de

Pt/ Al,05 en funcién de la velocidad espacial.
[T=498 K, P=29.3 bar, m.,=0.1 g; Alim.: xilitol 1% p/p]
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Empleando Pt(0.30)/Al,03; se obtuvo un valor midximo de productividad de 14.4
mmol/h g, cuando la reacciéon se llevé a cabo a WHSV = 2.4 h'; con velocidades
espaciales menores (0.6 y 1.2 h™") la productividad fue similar (10.0 y 9.6 mmol/h g.y)
mientras que a velocidad espacial de 1.8 h' fue de a 13.1 mmol/h g.. Similar
comportamiento mostro el catalizador Pt(0.57)/Al,03 con valores de productividad de 13.9,
139, 17.0 y 18.3 mmol/h g, (a WHSV 0.6, 1.2, 1.8 y 24 h'! respectivamente).
Pt(1.50)/Al,03 present6 una tendencia parecida, pero con una pendiente mayor siendo el
maximo valor de productividad de 28.0 mmol/h g., (a velocidad espacial de 2.4 h‘l). El
maximo valor de productividad de la serie se registr6 utilizando Pt(1.50)/Al,03 y
Pt(2.77)/Al,05 a velocidad espacial de 2.4 h! (28.0 mmol/h g,). Kim et. al. [14] reportaron
una productividad de 7.5 cm’/min. gcat (20 mmol/h gg,¢) obtenida en APR de xilitol (10% en
agua, WHSV=2.0 h™") con selectividad de 70% empleando un catalizador de Pt (7%)
soportado en carbén mesoporoso (dispersion 70%) a 493 K y 28 bar mientras que a
temperatura de 523 K y la presion de 45 bar con el mismo catalizador, la productividad fue
de 29 cm3/min.gcat (77 mmol/h gc,) con una selectividad a H, de 63%. Por otro lado Kirilin
et. al. informaron que la productividad de H, obtenida en APR de una solucién de xilitol al
10% (WHSV=1.8 h‘]) y utilizando Pt(5%)/Al,03 (dispersién 29%) como catalizador a 498
K y 29 bar fue de 7.10* mol/min geat (42 mmol/h ge,) [3], en este trabajo los autores
observaron que la productividad de H; alcanza un valor maximo a velocidad espacial de 2.5

h''. Este comportamiento también fue observado en el Capitulo VI (APR de sorbitol).

Una forma alternativa de expresar la productividad (Pry, ) es:

Pry, = -2 —n. WHSV - (Ecuacién VIL11)

Mcat My
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donde se ve que el aumento de WHSV deberia conducir a una produccién de
hidrégeno mayor, sin embargo el aumento de la velocidad espacial estd acompafiado, segin
se ve en la Fig. VIL.7, de una disminucién del rendimiento que genera una caida de la
productividad. Por lo tanto la variacion de la Pry,dependerd de ambos valores existiendo la

posibilidad de que presente un maximo.

Los valores de productividad de H;, obtenidos en APR de xilitol fueron mayores que
los obtenidos en APR de sorbitol sobre el mismo catalizador y en condiciones operativas
similares. Este resultado indicaria que la produccién de H, disminuye cuando la cadena
carbonada del sustrato es mds larga (y el sistema de reacciones es mds complejo), lo cual
coincide con lo informado previamente en la literatura [{Error! Marcador no
definido.,15]. La disminucién de la produccién de H, al aumentar el tamafio de la cadena
de la molécula, es atribuible a la mayor probabilidad de que los intermediarios formados

participen en reacciones laterales que consumen hidrégeno.

% 30 T o wmsvooer
g’ O WHSV=1.2h"
= A WHSV=1.8h"
I ¥ WHSV=2.4 h}
©
£ o
E 20,
ge]
®©
S
2
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S
S
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m 10 L] L] L]
0 20 40 60 80

Pt expuesto (umol/g_)

Figura VII.10. Productividad de H, (mmol/h gc,) en funcién de la cantidad de Pt expuesto
para APR de xilitol 1% con catalizadores de Pt/Al,O3 a diferentes velocidades espaciales
[T=498 K, P=29.3 bar, m.,=0.1 g; Alim.: xilitol 1% p/p]
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La productividad de H; en con catalizadores de Pt soportado en Al,O3 en funcién de
la cantidad de Pt expuesto en superficie se muestra en la Figura VII.10. Las diferentes
curvas paramétricas corresponden a las distintas velocidades espaciales ensayadas. Los
resultados revelan que el contenido de Pt tiene un papel importante en la productividad de
H,. Los valores de productividad mds altos se obtuvieron utilizando el catalizador con
mayor carga metdlica (2.77 %) para todas las velocidades espaciales ensayadas. Sin
embargo en la Figura VII.10 se ve que el aumento de la cantidad de sitios metalicos tiene
una influencia mds importante a bajos valores de Pt expuesto. Es decir, que si se comparan
los catalizadores de menor carga metalica (0.3 y 0.6%) se observa un crecimiento notable
en la productividad, lo cual se verifica en las pendientes que presentan las curvas a bajas
cantidades de Pt expuesto, mientras que si se comparan los catalizadores de mayor carga
metalica (1.50 y 2.77%), se ve que no hay una variacién significativa en la productividad
para todas las velocidades espaciales. El incremento del nimero de sitios de Pt expuesto
entre los catalizadores Pt(1.50%)/A1,03 y Pt(2.77%)/Al,05 fue de 48% (de 52 a 77
pmol/ge,) y la productividad de H; crecié6 como maximo 18% (de 14.4 a 17.0 mmol/h gcy)
a WHSV de 0.6 h"' mientras que a WHSV de 2.4 h”' ambos catalizadores presentaron igual
productividad (28.0 mmol/h g.). Esto sugiere que la productividad a H, no aumenta
significativamente cuando el contenido de Pt en superficie es mayor que aproximadamente
50 pmol Pt/g., (que en nuestro caso correspondié al catalizador de 1.5% de Pt). Estos
resultados sugieren que existe una relacion entre sitios de Pt superficial y sitios dcidos del
soporte que maximiza la productividad de H,. La densidad de sitios dcidos del soporte fue
caracterizada en el Capitulo VI por TPD de NH3 (190 umol NH3/g). Cabe mencionar que el

componente principal del costo del catalizador es el Pt, y por esto es importante utilizar
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catalizadores con el menor contenido de Pt posible para contribuir a la viabilidad

econdmica del proceso.
VII1.3.6. APR de soluciones con distintas concentraciones de xilitol.

Se realizaron experiencias utilizando el catalizador de Pt(2.77)/Al,03 y variando la
concentracion de xilitol en la alimentacién entre 1 y 10 % en peso con el objetivo de
analizar la evolucion de la productividad de H,. En la Tabla VII.10 se muestran los
resultados obtenidos en con soluciones acuosas de concentraciones 1, 3.33, 5y 10% en
peso de xilitol. Se realizaron ensayos manteniendo la velocidad espacial constante (1.2 h™")
con diferentes concentraciones (1, 3.33 y 5% p/p) y también manteniendo el caudal total
constante (12 ml/h) y variando la concentracion de alimentacion (1, 5 'y 10% p/p). En la
segunda columna de la Tabla VII.10 se indican los valores de velocidad espacial (WHSV,

h™") correspondientes. La masa de catalizador utilizada en todos los casos fue de 0.1 g.

Tabla VIIL.10. Resultados de actividad catalitica en APR de xilitol con Pt(2.77)/Al,O3 variando la

concentracion de xilitol en la alimentacidon

C°Zie:it|::‘:|i6" WHSV | X | XS, | X%y | S, | M, | Productividad Compos';:;n(;r)o'arfase
(% p/p) (h") | (%) | (%) | (%) | (%) | (%) | (mmol Hy/h ge) H, | co | cHa | co,

1 12 |65 |37 | 28| 70| 26 22.7 60.6 | 0.07 | 3.0 | 363

3.33 12 |90 | 45 | 45 | 50 | 23 21.0 503 | 05 | 3.6 | 455

5 12 | 95| 45 | 50 | 45 | 20 19.2 496 | 0.8 | 43 | 450

5 6 | 20| 8 | 14 | 88 | 7 30.7 660 | 02 | 2.7 | 310

10 12 |42 4 (02| 98| a 35.0 680 | 02 | 2.6 | 30.0

[T=498 K, P=29.3 bar, m_,=0.1 g]

Los resultados obtenidos a velocidad espacial constante son informados en las filas

1 a 3 de la Tabla VII.10 y muestran que la conversién de xilitol (Xx;)) crecié de 65 % (para
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1% de xilitol en la alimentacidn) a 95 % (para 5% de xilitol), debido fundamentalmente al
aumento de X%; (de 28% a 50%); la conversién a productos gaseosos (Xg;;) aumentd
ligeramente de 37 a 45%. En contraste, el rendimiento a Hy (1y,) disminuy6, debido
principalmente a la caida de la selectividad Sy, (de 70% a 45%, para soluciones de 1 y 5%
de xilitol, respectivamente). Esta disminucion de Sy, con la concentracion de xilitol, puede

explicarse por el aumento de la conversién a productos liquidos (X¥;,), ya que algunas de
las reacciones que generan productos liquidos consumen H, (hidrogenaciones) tal como se
ve en el esquema de la Figura VIL.2. El aumento del % de xilitol en la alimentacion origin6
un efluente gaseoso con menor contenido de H, (60.6 y 50.3% para soluciones de 1 y
3.33% respectivamente) y mayor contenido de CO, (36.3 y 45.5% para soluciones de 1 y
5% respectivamente). Finalmente, los datos en Tabla VII.10 muestran que a WHSV = 1.2
h'l, la productividad a H, disminuy6 (desde 22.7 hasta 19.2 mmol H,/h g.,) al aumentar la
concentracion de xilitol de 1 a 5%, lo cual se corresponde con la disminucion del

rendimiento desde 26 hasta 20% respectivamente.

El andlisis de los valores incluidos en la Tabla VII.10 permiten también dilucidar
qué ocurre cuando se varfa la concentracion de xilitol entre 1 y 10%, manteniendo
constante el caudal total de alimentacion y la masa de catalizador (filas 1, 4 y 5). Se
observa que al aumentar la concentracion de xilitol en la alimentacion, la velocidad espacial
(WHSV, h'') aumenta proporcionalmente y como es esperable la conversion total de xilitol
(Xxi), y la de xilitol a productos liquidos (Xi;) y gaseosos (X5;) disminuyen
considerablemente. Sin embargo la productividad a H, aumenta desde 22.7 hasta 35 mmol

Hy/h g, cuando la concentracion de sustrato en la alimentacién crece de 1 a 10%. Es

VIL.31



CAPITULO vII

importante notar la significativa caida de la conversion a productos liquidos desde 28 a
0.2% (para 1 y 10% respectivamente), lo cual es interesante ya que en estas condiciones
(10% de xilitol alimentado y WHSV=12 h™) se logré que el 95% del xilitol convertido
genere una fase gaseosa con 68% de H; (5,,=98%) y con un aumento de la productividad
del 54% (de 22.7 a 35 mmol Hy/h gq,). La fase gaseosa presenté menor contenido de CHy
cuando la velocidad espacial fue mayor (menor conversion), mientras que la proporcién
molar de CO fue menor para el APR de xilitol 1%. Por otro lado el valor obtenido de
productividad en APR de una solucion de 10% de xilitol (35 mmol Hy/h ge,) €s comparable
al obtenido por otros autores en bibliografia (42 mmol Hy/h g.) [3] con la misma
concentracion de alimentacion (10%) pero con velocidad espacial de 2 h! (mayor tiempo
de contacto) y un catalizador con mayor contenido de Pt(5%). Se observa que cuando la
concentracion de xilitol es de 10% es util operar el APR a velocidades espaciales mayores,
ya que nos permite procesar mayor cantidad de materia prima por unidad de tiempo y por
unidad de masa de catalizador, minimizando la generacion de productos liquidos

indeseables.

VIIL.4. Comparacion de productividad entre reformado con vapor de agua

y APR.

En el Capitulo V se estudi6 la produccion de H, mediante el proceso de reformado
con vapor agua de una solucién de 10% de glicerol en agua; en particular, se optimiz6 un
sistema de reaccidon con doble lecho catalitico que permitié alcanzar rendimientos a H, de
100% operando a presion atmosférica y 623 K. Este sistema no es apropiado para procesar

materias primas con moléculas mds grandes como xilitol o sorbitol, ya que se descomponen
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térmicamente a estas temperaturas. El reformado en fase acuosa (APR) surgié como el
método mds adecuado para producir H; a partir de xilitol y sorbitol, debido a que se opera a

menor temperatura (498 K) y en fase liquida.

En la Tabla VIL.11 se muestran los valores maximos de productividad de H
obtenidos en esta Tesis para el reformado de glicerol con vapor de agua y APR de xilitol y

sorbitol de soluciones acuosas de 10% wt de concentracion del sustrato.

Tabla VII.11. Productividad obtenida con diferentes reactivos

Sustrato Productividad (mmol Hy/h g.,)

Glicerol (reformado con

vapor de agua) H4
Xilitol (APR) 35
Sorbitol (APR) 29

El reformado con vapor de agua de glicerol muestra la mayor productividad (114
mmol Hy/h gc,), sin embargo la alta temperatura de operacion (623 K) y el hecho de
realizarse en fase gas implican una cantidad importante de energia que debe aportarse al
proceso, lo cual tiene un costo asociado. Por otro lado, la composicion de la fase gas que se
obtuvo en el proceso de reformado con vapor de agua fue 70% de H, y 30% de CO»; no se

detectaron ni CO ni CHy lo cual significa menores costos de purificacion del H,.

El APR de xilitol mostré mayor productividad (35 mmol Hy/h g.,) que el APR de
sorbitol (29 mmol Hy/h g.), indicando a medida que la molécula de reactivo es mads
compleja, también es mayor la complejidad del sistema de reacciones y esto deriva en

menores productividades de Hj; en bibliografia se han reportado estudios de APR de
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sustrato con diferentes estructuras, arribando a conclusiones similares [jError! Marcador
no definido.,15]. Cabe mencionar que los resultados de APR de xilitol y sorbitol fueron
obtenidos a WHSV de 12 h™', es decir alimentando 12 ml/h de solucién (al 10% p/p),
mientras que en el reformado en fase gas se alimentaron 6 ml/h de solucién de la misma

concentracion.

VII.5. Conclusiones

La actividad de catalizadores de Pt/Al,O; en reformado en fase acuosa de xilitol
depende de la cantidad de metal. La conversiéon de xilitol aument6 con el contenido de
metal expuesto, mientras que la proporciéon de xilitol convertido en productos liquidos y
gaseosos mostré una fuerte dependencia de la relacion entre la cantidad de sitios metélicos

y sitios dcidos de los catalizadores.

La selectividad a H, mostré una leve disminucion con el aumento de la conversion
de xilitol, debido al consumo de H, en reacciones laterales. Sin embargo la composicién de

la fase gaseosa no tuvo variaciones significativas.

El rendimiento a H, aumenta cuando disminuye la velocidad espacial. Los
catalizadores con mayor contenido de Pt muestran mejores rendimientos. Por otra parte
cuando la velocidad espacial es alta, si bien es mas bajo el rendimiento, la fracciéon de

xilitol convertido que se transforma en productos gaseosos es mayor.

La productividad de H, mediante APR de xilitol empleando catalizadores de
Pt/Al,O5 esta fuertemente influenciada por la concentracion de Pt en la superficie del

catalizador. Sin embargo para concentraciones de Pt superficial mayores a 50 pmol/g., este
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efecto se atenda, lo cual significa que a determinadas cargas de metal se consigue un valor
maximo, y un aumento adicional del contenido de metal no repercute en la productividad
de H,. La productividad aumenta con el aumento de la concentracién de xilitol en la

alimentacion (y por consiguiente de la velocidad espacial).
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CAPITULO VIII

CAPITULO VIII: CONCLUSIONES

VIII.1. Conclusiones

El hidrégeno tiene gran potencial como vector energético debido a los beneficios
ambientales derivados de su utilizacion en reemplazo de los combustibles fosiles. El1 H,
también es un valioso insumo de muchas industrias. Sin embargo, para que su uso sea
verdaderamente sustentable, el método de produccién debe ser neutro en cuanto a la
generacion de CO,. El H, actualmente se produce por reformado de gas natural y por lo
tanto, si bien su combustion no genera contaminacion, si lo hace en su etapa de

produccion.

La produccién de H, a partir de compuestos derivados de biomasa ofrece una
alternativa en la cual el CO, que se genera es reciclado mediante la fotosintesis para
generar biomasa y asi cerrar el ciclo. Asimismo, es interesante encontrar materias
primas que se obtengan de la fraccion de biomasa que no se utiliza en la industria

alimenticia.

En esta tesis el estudio se enfocé en la producciéon de H, a partir de derivados
oxigenados de biomasa. El glicerol es un subproducto, de muy bajo valor, de la
industria del biodiesel, mientras que el sorbitol y el xilitol pueden ser obtenidos de

biomasa lignocelulosica de desecho como paja de trigo, bagazo de cafia de azucar, etc.

Con el objetivo de desarrollar un proceso viable desde el punto de vista técnico
y econdmico para la produccién selectiva de H; se estudio el reformado de glicerol con
vapor de agua en un reactor de lecho fijo. En una primera etapa se determinaron las
condiciones de reaccion mds adecuadas (temperatura, presion, concentracion de

glicerol) para producir H, empleando catalizadores de Pt(0.50% p/p) soportados.
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Operando a 1 bar de presion y concentracion de glicerol 10% p/p se evalué el efecto de
la temperatura de reaccién en el rango 573-623 K y se encontré que a 623 K, la
conversion de glicerol, la conversion a productos gaseosos y la selectividad a H, fueron
mayores. También se estudié la influencia de la naturaleza del soporte empleado y para
ello se prepararon y caracterizaron catalizadores de Pt(0.5% p/p) sobre SiO, (inerte),
Al,O3 (4cido), TiO, (redox) y MgO (bdsico). Se concluyé que las propiedades acido-
base del soporte utilizado tienen una importante influencia en la produccién de H,
mediante el reformado de glicerol con vapor de agua. Sobre los catalizadores con mayor
densidad de sitios dcidos se desfavorece la produccion de H, (rendimientos menores),
generdndose mayormente productos en la fase liquida. Cuando se emplea MgO como
soporte, el rendimiento crece pero los mejores resultados (mayor conversion total,
mayor conversion productos gaseosos, mayor selectividad y mayor estabilidad) se
obtienen cuando el soporte es Si0,. Por otra parte, se determiné que para maximizar la
produccion de Hj se debe favorecer la reaccion de WGS; con este objetivo se disefié un
sistema de reaccion de dos lechos cataliticos. En primer lugar se colocé el catalizador
que mejor desempefio mostré en el reformado de glicerol con vapor de agua (Pt(0.50%
p/p)/Si0y) y separado por un sélido inerte se colocé a continuacién un lecho de
Pt(0.50% p/p)/TiO, que es muy activo en la reaccion de WGS. Con este sistema se
logré optimizar la produccion de H, mediante e reformado de glicerol con vapor de
agua obteniéndose el maximo rendimiento posible segin la estequiometria (100%), sin

desactivacion durante 3 horas de reaccion.

El reformado de polioles (xilitol y sorbitol) en un sistema continuo en fase
acuosa es una alternativa atractiva para la produccion selectiva de hidrégeno. El APR
presenta ventajas muy importantes respecto de otros procesos para producir H, entre

ellas:
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1) temperaturas de operacion bajas (498 K), lo cual elimina la necesidad de vaporizar la
alimentacion y la posibilidad de descomposicion de los reactivos.

2) condiciones de operacion en las cuales la reaccion de WGS estd favorecida (el CO
producido es convertido en COy).

3) Se emplean reactivos (xilitol, sorbitol) derivados de azicares de amplia
disponibilidad en la naturaleza (particularmente en materiales de desecho como madera,
paja de trigo, bagazo de cafia de azicar, etc.).

4) Es un proceso de una sola etapa.

La seleccion del catalizador es fundamental. Se emplearon catalizadores de Pt
soportado y se determind que el sélido elegido como soporte tiene un rol importante
debido a que debe ser resistente a las condiciones de temperatura, presion y exceso de
agua a las que se conduce este proceso. De esta manera, SiO, no es aplicable como
soporte en APR, ya que perdi6 casi el 50% de su superficie BET después de 5 horas de
reaccion mientras que Al,Oz mostré mayor estabilidad en las citadas condiciones (su

superficie BET disminuy6 solo alrededor de 10%).

A 498 K y 29.3 bar el efluente gaseoso que se obtiene del APR de xilitol y
sorbitol empleando catalizadores de Pt/Al,Os produjo sélo pequeiias cantidades de CO y
CH.,, independientemente del contenido de metal y de la velocidad espacial. Este
resultado confirmé que a 498 K la reaccion de WGS estd desplazada hacia los
productos, mientras que reacciones de metanacién de CO y CO, estan desfavorecidas.
Por otro lado la formacién de coque durante APR de sorbitol fue baja (<1%), lo cual
indica que las reacciones de formacién de depdsitos carbonosos también estdn

desfavorecidas en las condiciones de reaccion.
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El estudio de la influencia de la concentracion superficial de Pt en catalizadores
soportados sobre Al,O; empleados en APR de compuestos oxigenados mostré que a
mayor contenido de metal se obtienen mayores productividades de H,. Sin embargo,
para concentraciones de Pt superficial mayor a 50 pmol/g., se consiguié un valor
maximo, y un aumento adicional del contenido de metal no tuvo efecto importante
sobre la productividad de H,. La proporciéon de reactivo convertido en productos
liquidos y gaseosos mostr una fuerte dependencia de la relacion entre la cantidad de
sitios metdlicos y sitios dcidos de los catalizadores. Para el catalizador de mayor carga
metalica (2.77% de Pt), a conversiones totales mayores a 50% la conversion a productos
gaseosos fue mayor que la que se obtuvo con catalizadores de menor contenido de Pt y
similares niveles de conversion total, mientras que la conversion a productos liquidos
(indeseables) se mantiene constante alrededor del 25%. Este aumento en la fraccion de
reactivo convertido en productos gaseosos se debe probablemente a que aumenta la
proporcién de sitios metdlicos (que catalizan las reacciones de deshidrogenacion y
decarbonilacion) frente a la densidad de sitios 4cidos del soporte (que catalizan las

reacciones de deshidratacion).

La conversion de xilitol y sorbitol fue casi completa a velocidades espaciales
bajas (0.6 h™) y disminuy6 como era esperable con el aumento de la velocidad espacial,
mientras que la productividad de H, present6 un maximo para velocidad espacial de 1.8
h' en el caso del reformado en fase acuosa de sorbitol. Este maximo de la productividad
de H, observado al variar WHSV, puede explicarse teniendo en cuenta que la
productividad de H, (Pry,) estd relacionada al rendimiento de H (1,) y a la velocidad

espacial (WHSV) segin: Pry, = :lﬂ = Ny, WHSV 1

cat

(Ecuacién VII-11). El
My

rendimiento de H, disminuye cuando aumenta la velocidad espacial, de manera que
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puede existir una velocidad espacial 6ptima que maximice la productividad en H,. Por
eso, si bien en APR de xilitol no se observé el maximo de productividad en el rango de
WHSV estudiado (0.6-2.4 h™), es esperable que se encuentre desplazado hacia
velocidades espaciales superiores a 2.4 h”'. El tamafio de la molécula de reactivo
también influye sobre el rendimiento de H,. Con xilitol (poliol de 5 carbonos) se obtuvo
mayor rendimiento (40%) mientras que con sorbitol (poliol de 6 carbonos) el mayor
rendimiento obtenido fue 31%, probablemente debido a que reactivos de cadena
carbonada mds larga implican una mayor complejidad del sistema de reacciones

posibles en APR.

Cuando se aumento la concentracion del poliol en la alimentacién (de 1 a 5%)
manteniendo constante la velocidad espacial, aument6 la conversion total y la
conversion a productos liquidos, mientras que la conversién a productos gaseosos y la
selectividad a H, disminuyeron significativamente; el rendimiento y la productividad de
H, permanecieron casi sin variaciones. Cuando se aumento la concentracion de reactivo
(de 1 a 10%) manteniendo el caudal constante (esto es variando WHSV), casi la
totalidad del reactivo (95%) se convirti6 en productos gaseosos con selectividad a H, de
98% y la productividad aument6 considerablemente (de 22.7 a 35 mmol Hy/h gc.). Este
aumento de la selectividad y productividad de H, se debe a que, en estas condiciones,
las reacciones indeseables de formacion de productos en las fase liquida (que consumen

H,) estdn desfavorecidas (conversion a productos liquidos=0.2%).

El reformado con vapor de agua de glicerol mostré mayor productividad (114
mmol Hy/h g..) que el APR de xilitol (35 mmol Hy/h geo) y sorbitol (29 mmol Hy/h
geat)- Sin embargo el reformado de glicerol se efectu6é a 623 K mientras que el APR fue

conducido a 498 K. Si bien la productividad en APR es menor que en reformado en fase
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gas, el aporte de calor que requiere este proceso es mucho mayor debido a que se
necesitan mayores temperaturas de reaccion y vaporizar los reactivos, lo cual disminuye
la eficiencia energética y lo hace menos atractivo. Por otro lado, el reformado en fase
gas es inaplicable para reactivos como sorbitol y xilitol debido a la temperatura de

ebullicién de estos compuestos es muy alta.

VIII.2. Tareas futuras.

Aunque el soporte Al,Osz mostré buena estabilidad en las condiciones de
reaccion utilizadas en esta tesis, la densidad de sitios dcidos que presentd este sélido
conduce a reacciones de deshidratacion que forman principalmente productos en la fase
liquida (indeseables). Por lo tanto, es un desafio importante desarrollar un catalizador
soportado sobre un sélido que resista las condiciones de reaccién y que sea lo mas inerte
posible, de manera de minimizar las reacciones laterales. Actualmente se planea realizar
la preparacion, caracterizacion y ensayos de actividad catalitica con catalizadores de Pt
soportado sobre un material compuesto basado en Si-C, potencialmente muy atractivo
dado que no presenta acidez y ha mostrado buena estabilidad de sus propiedades

texturales cuando se lo emplea en ambientes acuosos.

A pesar de que en el APR de polioles no se observaron cambios importantes en
la actividad y selectividad cataliticas durante los ensayos realizados (de hasta 12 h),
existe la posibilidad de que la fase metélica sufra sinterizacién en las condiciones de
temperatura y presion a las que se conduce el proceso. Por lo tanto, en experiencias
futuras se planea hacer un estudio mdas exhaustivo de los catalizadores empleados en
reaccion con el fin de determinar las posibles modificaciones que puedan verificarse
tanto en la fase metdlica como en el soporte como consecuencia de las condiciones de

temperatura, presion y exceso de agua a las que son expuestos los catalizadores en APR.
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