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Abstract

En este trabajo se estudia la produccion de gas de
sintesis (CO+H,) mediante reformado seco de
biogas (RSM) utilizando un catalizador Ni/Ce-
Al,O;. Los experimentos realizados ayudaron a
determinar las condiciones necesarias de operacion
de la planta experimental para que el proceso sea
controlado por la cinética de reaccion.

Introduccion

El RSM es una via conveniente para convertir gases
de efecto invernadero (CH; + CO,) en gas de
sintesis el cual puede ser utilizado en la produccion
de hidrocarburos liquidos, formaldehidos y
policarbonatos [1]. Este proceso altamente
endotérmico presenta sus mejores rendimientos a
temperaturas comprendidas entre 700 y 1000°C. La
gran desventaja que presenta es la desactivacion del
catalizador por deposicion de coque en su superficie
activa [2].

Utilizando una relacion CH4/CO; = 1, que se puede
considerar como un biogas sintético, se realizaron
experimentos en un reactor de lecho fijo (RLF) a
una temperatura de 525C.

El interés de realizar ensayos a esta temperatura se
debe a que posteriormente se estudiara la
optimizacidon e intensificacion del proceso RSM
utilizando reactores de lecho fluidizado con
membranas de Pd-Ag permeoselectivas al hidrogeno
y que soportan temperaturas entre 500 — 600°C [3].

Experimental

El catalizador utilizado en la reaccidon se prepard
mediante el método de impregnacion por humedad
incipiente con 5% Ni — 10% Ce (wt%) soportados
en ALOQOs. El tamafio de particula utilizado fue de
entre 106 y 180 pm. Los experimentos se
realizaron en un reactor de lecho fijo (RLF 2=1cm)
para lo cual se dispone de una planta a escala de

laboratorio (Figura 1). La temperatura de reaccion
fue de 525°C a 1 atm de presion. Los reactivos
(CO2+CHa4) fueron alimentados mediante
controladores de flujo masico manteniendo Ia
relacion 1:1, ademas se utilizd N2 como gas inerte
de arrastre en una proporcion de 0.5 con relacidon a
las anteriores. La mediciébn del porcentaje de
productos en la corriente de salida se realizo
mediente un cromatografo de gases (GC) instalado
en linea.

Con el fin de evitar gradientes de temperatura
dentro del lecho catalitico se trabajo con una altura
de lecho constante (2,4 cm) y se utilizd carburo de
silicio (SiC) como agente inerte mezclado con el
catalizador, realizdndose  experimentos  con
diferentes proporciones del mismo. También para
mejorar la transferencia de calor desde el horno
hacia el reactor y evitar puntos frios o demasiado
calientes en el lecho, se emple6 un tubo de acero
concéntrico con el reactor, en donde el espacio
anular fue rellenado con SiC (A=150-200 W/mK),
logrando asi un reactor altamente isotermo.

Resultados y discusion

Mediante el método de la minimizacion de Ia
energia libre de Gibbs y usando el Software Aspen
Plus® se calculo la conversion de equilibrio para el
CHs en 32% y para el CO2 en 22% en las
condiciones de trabajo establecidas anteriormente.

Se realizaron experimentos para determinar el
intervalo de condiciones experimentales para evitar
control de la difusion externa e interna, utilizando
para esto diferentes caudales de alimentacion y
diferentes tamafios de particulas de catalizador.
Manteniendo constante el tiempo espacial (W/F)
para caudales menores a 200 mL/min STP (Figura
2) se puede observar que existe un notable efecto de
la difusion externa. Del mismo modo para tamafnos
de particulas mayores a 200 um también se observd
(no mostrado) un ligero control de la difusidon
interna. Asf, las condiciones de trabajo para
asegurar control cinético se establecieron en
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caudales de alimentacibn no menores de 200
mL/min STP y tamaho de particula del catalizador
entre 106 — 180 pm.

Con la vision de realizar un estudio cinético
detallado del RSM y obtener modelos cinéticos de
la reaccion global asi como de la desactivacion del
catalizador, se planifico una serie de experimentos a
diferentes tiempos espaciales. En la Figura 3 se
observa la evolucion de la conversion del CO: a
diferentes tiempos espaciales para un tiempo de
reaccion de 240 min. Se puede apreciar como para
un tiempo espacial W/F= 2 geh.mol” y valores
superiores a éste la conversion tiende al valor de
equilibrio (32%). La misma tendencia se observo en
la conversion del CH4. La Figura 4 muestra la
conversion de CO:z en funcion del tiempo espacial
para diferentes tiempos de reaccion, la separacion
de las curvas indica la desactivacion del catalizador.
A partir de estos datos se podran determinar las
cinéticas de desactivacion del catalizador.

Conclusiones

Se ha llevado a cabo el proceso de RSM de un
biogas sintético en lecho fijo de catalizador Ni-
Ce/Al,O3, a 525°C estableciendo las condiciones
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Figura 1: Planta experimental a escala de laboratorio
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Figura 3: Conversion de CO, en funcion del tiempo de
reaccion a diferentes tiempos espaciales W/F (gcat.h.mol™).
#,=106-180 pm.

experimentales (caudal de alimentacion y tamafio de
particulas del catalizador) para evitar control
difusional externo e interno. En esas condiciones,
se ha obtenido un régimen cinético hasta W/F = 2
gea.h.mol ™, a partir de ahi el proceso esta regido por
el equilibrio termodindmico. Se comprueba la
desactivacion por formacién de residuo carbonoso.
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Figura 2: Ejemplo de control de la difusién externa (Q= 247,5
ml STP/min, W/F=4,64 gc..h.mol™)
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Figura 4: Conversion de CO, en funcién del tiempo espacial a
diferentes tiempos de reaccion. ¢,=106-180 pm. W.,=0,5 g.
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