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“Man muss noch Chaos in sich haben, um einen
tanzenden Stern gebéren zu kénnen.”

Friedrich Nietzsche — Also sprach Zarathustra.

Ein Buch fiir Alle und Keinen.

“But one thing is certain. When you come out of
the storm you won't be the same person who
walked in. That's what this storm's all about.”

Haruki Murakami — Kafka on the shore.






Resumen

Los materiales fibrosos son algunas de las estructuras cataliticas que han despertado gran interés
cientificos en los ltimos afnos, debido a su potencial para la intensificacién de procesos. Estas
estructuras proporcionan porosidades elevadas, lo que puede contribuir a mantener bajas caidas
de presion en reactores de lecho fijo. Adicionalmente, el pequefio didmetro de las fibras que
conforman estos materiales puede proporcionar grandes areas superficiales para la deposicién de
diversos materiales activos, que a su vez pueden ayudar a desacoplar la actividad catalitica y los
fendmenos de transporte en el reactor catalitico. Varios estudios realizados a escala de laboratorio
han reportado que los catalizadores fibrosos presentan un mejor rendimiento en comparacién con
los catalizadores de pellets tipicos, pero muy pocos autores abordan el potencial real de los
materiales a escala técnica. Los resultados publicados sugieren que los catalizadores fibrosos son
estructuras prometedoras para aplicaciones en sistemas de reaccion que presentan limitaciones de
transferencia de calor y masa. Para abordar estos problemas, se propone aplicar un catalizador
con estructura fibrosa a la reaccién de metanacion de diéxido de carbono, como reacciéon de
prueba, con velocidades relativamente rapidas y de naturaleza altamente exotérmica. Este sistema
de reaccién es de gran importancia para las tecnologias Power-to-Gas, que se consideran una
herramienta importante para el almacenamiento de energia eléctrica excedente y la incorporacién

de fuentes renovables a las redes energéticas.

Se prepararon papeles ceramicos cataliticos usando una técnica estandar de fabricacién de papel
celulésico. Se propusieron diferentes métodos para incorporar materiales activos a los soportes de
papel ceramico. El desempeno de los catalizadores en la reaccién de metanacién de didxido de
carbono fue estudiado a escala de laboratorio. Los resultados de los experimentos de reaccién se
replicaron utilizando un modelo de reactor 1D1D, y la actividad de los catalizadores se describié
utilizando expresiones cinéticas establecidas. El modelo de reactor incorpora la informacion
disponible en la literatura sobre soportes fibrosos para describir el comportamiento de transporte
de los catalizadores de papel ceramico. Se encontré que la caida de presion y la transferencia de
calor son factores limitantes que obstaculizan el desempeiio de los catalizadores para su aplicacion
a escala técnica. Mediante simulaciones, se exploraron fibras de diferentes materiales, y diferentes
disposiciones de las capas de papel ceramico en el lecho del reactor, como alternativas para
mejorar el comportamiento de transferencia de calor y el control de temperatura. Se encontré
que la actividad de la capa catalitica puede incrementarse en un orden de magnitud mientras se
mantienen perfiles de temperatura moderados. Las caracteristicas geométricas (diametro,
recubrimiento, porosidad) de los materiales fibrosos se consideraron como variables para mejorar
el rendimiento del reactor. Se deben encontrar soluciones de compromiso con respecto a la caida
de presion y la eliminacion de calor de reaccién, dado que ambos se ven afectados por la geometria

del soporte.

El rendimiento de un catalizador fibroso con caracteristicas seleccionadas se comparé con lechos
empacados con pellets convencionales, utilizando pardmetros de reactor a escala técnica. Los



resultados muestran que, dado un disefio adecuado, los catalizadores fibrosos exhiben ventajas en
comparacion con los catalizadores de pellets, proporcionando una operacién casi isotérmica vy
mejorando la utilizacién del catalizador. Los catalizadores fibrosos permitirian el uso de reactores
mas compactos con caidas de presion aceptables y reducirian los costos de inversién en
catalizador, ya que una menor cantidad de material activo seria necesaria para lograr la misma
producciéon. La variedad de técnicas que reportan sintesis y preparaciéon de diversos materiales
fibrosos es prometedora, y abre las puertas al disefio de soportes cataliticos para sintesis quimica
optimizados para los requerimientos de cada proceso.
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Abstract

Fibrous materials are some of the structures that have attracted scientific interest in recent years,
due to their potential for process intensification. These structures provide elevated porosities,
which can help maintain low pressure drops in fixed-bed reactors. Additionally, the small diameter
of the fibers that conform them can provide large surface areas for the deposition of diverse active
materials, which can in turn help decouple the catalytic activity from the transport phenomena in
the catalytic reactor. Several studies performed in lab-scale have reported that fibrous catalysts
present enhanced performances compared to typical pellet catalysts, but very few authors address
the real potential of the materials on a technical scale. The published results suggest that fibrous
catalysts are promising structures for applications in reaction systems which present heat and
mass transfer limitations. In order to address these issues, it is proposed to apply a ceramic paper
fibrous catalyst to the methanation of carbon dioxide, as a test reaction with relatively fast rates,
and of highly exothermic nature. This reaction system is of great importance for Power-to-Gas
technologies, which are regarded as an important tool for energy storage of surplus electricity,

and incorporation of renewable sources to the energy grids.

Catalytic ceramic papers were prepared with a papermaking technique and tested in carbon dioxide
methanation reaction on a lab scale. Different methods for incorporating the active materials were
proposed as well. The results of the reaction experiments were replicated using a 1D1D reactor
model, and the activity of the catalysts was fitted using established kinetic expressions. The model
makes use of the available information on fibrous supports for describing the transport behavior
of ceramic paper catalysts. Pressure drop and heat transfer were found to be limiting factors
which hinder the performance of the catalysts for their application on a technical scale. Different
fiber materials and arrangements of the ceramic paper layers in the reactor bed were explored as
alternatives to improve the heat transfer behavior and the temperature control. It was found that
the activity of the catalytic layer can be incremented in one order of magnitude while still
maintaining moderate temperature profiles. Variations in the geometric characteristics (diameter,
coating, porosity) of the fibrous materials were considered as variables for improving the reactor
performance. Trade-off points have to be found regarding pressure drop and heat removal, as

they are affected by the geometry of the support.

The performance of fibrous catalyst with selected characteristics were compared to conventional
packed beds of pellets using technical-scale reactor parameters. The results show that, given a
tailored design, fibrous catalysts exhibit advantages in comparison to pellet catalysts, yielding a
close-to-isothermal operation, and improving catalyst utilization. The fibrous catalysts would
enable the use of more compact reactors with acceptable pressure drops, and reduce the catalysts
costs, as a smaller amount of active material is needed for achieving the same production. The
variety of techniques reporting synthesis and preparation of diverse fibrous materials is promising,
as it opens the door for designing catalyst supports for chemical synthesis, optimized for the

requirements of specific processes.
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Capitulo 1: Introduccion

1. Introduccidn

1.1. Aspectos generales sobre catalisis y catalizadores heterogéneos

Los procesos cataliticos son de gran importancia para la tecnologia quimica y la industria quimica,
ya que permiten transformar materias primas y obtener quimicos esenciales y productos de valor
agregado. Se estima que el 90 % de todos los procesos quimicos a escala industrial involucran al
menos un catalizador, y el valor agregado de los bienes producidos a través de procesos quimicos
que involucran catalizadores es al menos 100 veces mayor que el valor de los propios catalizadores.
[1]. Se estima que los catalizadores industriales contribuyen a aproximadamente una cuarta parte
del producto interno bruto en los paises desarrollados [2]. La industria y la gestién de la energia
derivada del petréleo es una de las aplicaciones econdémicamente mas relevantes, ya que sin
catalizadores de refineria, los precios de la energia serian mucho mas elevados y los ya limitados
recursos petroleros constituirian una preocupacién atn mayor [1]. Los catalizadores también son
un elemento clave en procesos de importancia para el ambiente. El control de la contaminacién y
el tratamiento de residuos es una de las areas en las que numerosos investigadores centran sus
esfuerzos, y para la cual continuamente se desarrollan y mejoran catalizadores. Las aplicaciones
mas conocidas son en centrales eléctricas y tratamiento de gases de escape de automoviles.

Los catalizadores heterogéneos, y particularmente los catalizadores sélidos, son dominantes en la
industria, ya que se aplican en aproximadamente el 80 % de los procesos cataliticos [3]. Los
catalizadores sélidos consisten en un componente activo, a menudo un metal, con el que los
reactivos hacen contacto superficial para reaccionar. Dado que los metales son costosos, es mas
comin que se los deposite sobre la superficie de un sustrato tipo oxido, lo que permite que los
sitios metalicos activos se dispersen y, por lo tanto, aumente la superficie y los sitios activos
disponibles para los reactivos, al tiempo que disminuye los costos. Para la investigacion a escala
de laboratorio, los catalizadores generalmente se desarrollan en forma de polvos, ya que se enfoca
el estudio en las especies activas, la quimica y los mecanismos de las reacciones cataliticas. Sin
embargo, los catalizadores en polvo son dificiles de manipular y pueden provocar caidas de presion
muy elevadas en sistemas de flujo. Para aplicaciones tecnoldgicas e industriales, la alternativa mas
aplicada es moldear o extrudir los catalizadores en polvo en granulos o pellets porosos de diversas
formas, con tamaiios entre 3 a 10 mm, que son mas manejables que las versiones en polvo. Los
sélidos asi conformados se colocan normalmente al azar en el reactor, formando un lecho fijo.
Para reacciones que necesitan intercambio de calor (es decir, reacciones exotérmicas que necesitan
enfriamiento o reacciones endotérmicas que necesitan calentamiento), los pellets de catalizador
se colocan en un gran nimero de tubos mas delgados, rodeados por el medio de intercambio de

calor, conformando asi un reactor multitubular de lecho fijo.

Sin embargo, los catalizadores en forma de pellets a menudo presentan problemas, que se
relacionan principalmente con limitaciones a la difusién dentro de las particulas. Si las velocidades
de reaccidn intrinsecas son mas rapidas que las velocidades de difusion en los poros, las velocidades



de reaccién observadas o efectivas se pueden ralentizar considerablemente, lo que afecta la
eficiencia general del proceso y evita que se explote al maximo el catalizador [4,5]. Los pellets
mas pequeiios reducen las limitaciones difusivas, pero aumentan la caida de presién a través del
lecho empacado, lo que conduce a mayores costos de operacién. Los lechos empacados al azar
pueden dificultar bastante el control de la temperatura, lo que lleva a la formaciéon de puntos
calientes para reacciones exotérmicas, que pueden ser problematicos para la eficiencia y seguridad
del proceso. La reduccién del diametro de los tubos en el reactor puede ayudar a controlar la
temperatura, pero provoca otras complicaciones relacionadas con efectos de la pared sobre el

flujo, y con caminos preferenciales [6—8].

En el Gltimo siglo se ha avanzado enormemente en el campo de la formulacién de catalizadores,
por lo que la actividad y selectividad de los catalizadores desarrollados para diferentes reacciones
estan en continuo crecimiento. Para muchas reacciones relevantes de la industria, las actividad
intrinseca de los catalizadores esta en el rango de 10 a 100 veces mas altas que hace 50 afios [3].
Debido a estos desarrollos, los flujos de masa y calor que deben manejarse en los reactores también
son mayores. Los catalizadores en pellets tradicionales pueden ser bastante limitados en términos
de transporte de calor y masa, asi como para la caida de presion, y pueden no ser suficientemente
efectivos como estructuras para materiales cataliticos en muchas reacciones. Por lo tanto, existe
una necesidad de reactores y catalizadores estructurados mejorados que permitan una mayor
eficiencia en procesos quimicos a escalas técnicas.

1.2. Catalizadores estructurados

En los catalizadores estructurados, la geometria del sustrato se fija por disefio, en contraste con
la orientacion aleatoria de particulas que resulta del vertido de pellets en una columna, y las
limitaciones ya discutidas que esto presenta [9]. La geometria del sustrato y del catalizador se
puede optimizar en varios niveles y escalas, porque a través de la estructuracion se pueden
desacoplar los diferentes fendmenos que ocurren dentro del lecho del reactor (reaccién, difusion
interna, transferencia de calor y masa, caida de presion), incorporando nuevos grados de libertad
y, por tanto, mejor control. Este desacoplamiento también brinda a los catalizadores estructurados
las ventajas de facilidad de cambios de escala y descripcion precisa de la mecanica de fluidos. [10].
Gascon et al. [11] han discutido el concepto de desacoplamiento y optimizacion de la actividad
catalitica por un lado y el transporte de masa y calor por otro, enfatizando la necesidad de nuevos
conceptos de reactores e intensificacion de procesos. De manera similar, Giittel [12] y Giittel y
Turek [13] han estudiado los problemas presentados durante la sintesis de Fischer-Tropsch y
revisado conceptos de reactores con respecto a su impacto en la intensificaciéon, y los han puesto
en contexto a través de un enfoque de multiples escalas.

Un ejemplo clasico de disefio en el nivel intraparticula son los catalizadores tipo egg-shell,
cominmente utilizados para reacciones rapidas, cuando existen limitaciones significativas de
transferencia de calor y de difusién [14]. La capa exterior activa introduce nuevas escalas de
longitud en comparacién con los pellets de catalizador completos, y nuevos grados de libertad que
pueden modificarse para satisfacer las necesidades de un disefio de reactor en particular. De esta
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manera, el espesor de la capa activa, asi como la porosidad y el tamafio de poro disponible para
la difusién son independientes por disefio del didmetro del pellet, por lo que la actividad y la
eficiencia del catalizador no estan directamente ligadas a la caida de presién en el lecho de la
misma forma que para los pellets completos. Por ejemplo, Fratalocci et al. [15] reportaron un
método para preparar capas activas muy delgadas, para catalizadores egg-shell de Co sobre Al>O3,
con regiones cataliticamente activas claramente definidas, especificamente disefiados para la
reaccion de Fischer-Tropsch. Este material permite reducir las limitaciones de difusién interna
severas, que se sabe que dan como resultado tasas de conversion de CO vy selectividades hacia
C5+ disminuidas. Otro ejemplo son las zeolitas, aluminosilicatos cristalinos con estructuras
microporosas tridimensionales ordenadas. El tamafio de los canales (los poros de la zeolita) se
puede modificar mediante diferentes métodos de sintesis. [16]. Esta posibilidad introduce un grado
de libertad que no esta presente en otros soportes de aliimina o silice. El uso exitoso de las zeolitas
se basa en sus propiedades selectivas inherentes, que solo permiten que ciertas moléculas lleguen
a los poros y sitios activos, dando a su vez una selectividad hacia el producto mas controlada. Las
zeolitas jerarquicas, que contienen meso- y macroporos ademas de los microporos inherentes,
pueden reducir las restricciones de difusiéon de moléculas grandes de reactivos y productos, lo que

favorece la eficiencia y puede reducir o retrasar la desactivaciéon debida a la deposicién de coque.

Los dos ejemplos anteriores hacen uso de caracteristicas geométricas para modificar la interaccién
entre la difusién interna y la reaccién. Se pueden aplicar también otros principios de disefio a la
geometria de los sustratos sélidos, asi como a su configuracién tridimensional. Controlar el tamafio
y la forma de los espacios huecos entre el material cataliticamente activo conduce a un mejor
manejo de la transferencia de calor, transferencia de masa y caida de presién fuera del material
solido [17]. Esto hace que el uso de materiales estructurados sea especialmente relevante para
aplicaciones donde tales fendmenos son importantes. Se han desarrollado muchos sustratos para
diversas aplicaciones, como estructuras rigidas o flexibles, con gran diversidad de geometrias y
conexiones de canales. Uno de los ejemplos mas difundidos son los monolitos de canales paralelos
(monolitos de panal de abejas, “honeycombs”) (Figura 1.1). Estos sistemas pueden diferir en
material, tamafo, nimero de canales y espesor de pared, parametros que definen su superficie
geométrica [18]. Otro ejemplo son las estructuras tipo espuma o esponja, que estan constituidas
por un reticulado tridimensional de celdas conectadas, y presentan una elevada porosidad (75 —
90 %) [19,20]. El uso de monolitos estructurados ha crecido en los Gltimos afios como una
alternativa ventajosa [21]. El impacto y la relevancia de los catalizadores estructurados rigidos son
claramente visibles en las industrias automotrices, donde los monolitos se utilizan en los
convertidores de automoéviles y representan uno de los sistemas cataliticos mas extendidos en la
actualidad. Los soportes monoliticos generalmente se cubren mediante washcoating con una capa
de material poroso para incrementar su area de superficie especifica, y luego se impregnan con
material activo. Esto da longitudes de difusiéon mas pequefias que los catalizadores de pellets (de
manera similar a los catalizadores egg-shell), pero también reduce la carga de catalizador por

unidad de volumen de reactor, lo que puede reducir severamente la productividad.



Estos soportes de catalizadores ampliamente estudiados presentan menores caidas de presion que
los lechos empacados aleatoriamente, debido a su mayor porosidad, y en el caso de los
"honeycombs”, canales paralelos regulares. Sin embargo, también presentan desafios y
limitaciones. Los monolitos cerdamicos muestran una alta resistencia térmica, pero no son
adecuados para aplicaciones donde se necesita transferencia de calor radial. La transferencia de
calor es deficiente debido a la falta de mezcla en la direccién radial y la baja conductividad térmica
de las paredes [22]. Los monolitos metalicos introducen mejoras en la transferencia de calor hasta
cierto punto, pero las estructuras de monolitos comerciales que consisten en laminas de metal
corrugado también exhiben un rendimiento de transferencia de calor modesto, porque estan hechas
de aleaciones con conductividades térmicas mas bajas, como FeCrAlloy, y se ensamblan apilando
y enrollando laminas corrugadas, lo que da como resultado un pobre contacto térmico [22,23].
Las estructuras de espuma ceramica y metalica favorecen el mezclado radial, lo cual puede mejorar
la transferencia de masa y calor [24]. Ademas, su fase sélida continua mejora la transferencia de
calor por conduccion [25,26]. Sin embargo, estas estructuras son costosas de fabricar y las mejoras
que presentan para la transferencia de calor dependen en gran medida de un buen contacto con
las paredes del reactor [20,27]. Aunque los sustratos metélicos proporcionan una mejor
transferencia de calor por conduccién, son térmicamente menos resistentes que las ceramicas.

Ademas, el desarrollo de un recubrimiento catalitico mecanicamente estable en la superficie de

espumas y monolitos metalicos es dificultoso [18].

A

Figura 1.1: Ejemplos de soportes de catalizadores monoliticos ampliamente estudiados. A: monolito de panal
de abeja de FeCrAllow hecho de laminas de metal corrugado, B: monolito de panal de abeja de cordierita
(ambas imagenes tomadas de Brussino [28]), C: espumas ceramicas (imagen tomada de Selee Corp. [29]).

1.3. Catalizadores basados en fibras

1.3.1. Fabricacion y aplicaciones de materiales fibrosos

Las fibras son elementos alargados, que suelen tener geometrias cilindricas circulares, con
didametros que van desde la escala submicrénica hasta la milimétrica. Pueden estar hechos de
muchos materiales diferentes y utilizando diversas técnicas. Las fibras de vidrio y ceramica estan
hechas de materiales como silice y alimina, mullita, vidrio de boro y carburo de silicio. Se pueden
fabricar mediante hilado en fusién, con lo cual la velocidad del proceso y la viscosidad del material
fundido controlan las propiedades y dimensiones de las fibras obtenidas. Alternativamente, se

pueden sintetizar con procesos sol-gel y en suspensién, con los cuales se puede obtener tener una
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amplia variedad de composiciones, pudiendo incluso estar hechas de alimina pura monocristalina
o carburo de silicio [30,31]. Las fibras de carbono se obtienen a partir de precursores de fibras
organicas, como fibras de poliacrilonitrilo, o de residuos de refinerias de petréleo. Las fibras
metalicas (alambres delgados y filamentos metalicos) se producen con mayor frecuencia mediante

trefilado, a veces con altas temperaturas, dependiendo de la ductilidad del metal.

Las fibras inorganicas se producen y utilizan comercialmente para construir materiales compuestos
con una amplia gama de aplicaciones en ciencia de los materiales. Debido a sus propiedades
mecanicas inherentemente buenas, las fibras mejoran la resistencia a la traccién, la tenacidad, la
resistencia térmica y a los golpes, y otras caracteristicas de materiales compuestos ceramicos [32],
ademas de ayudar a reducir la densidad del material. Las fibras y sus interfases asociadas son
criticas para el desempefio efectivo del material compuesto y para mantener la integridad
estructural una vez que la matriz ha comenzado a agrietarse. Las fibras ceramicas, la fibra de
vidrio, los filamentos de carbono y metalicos se utilizan para diversos materiales compuestos [33],
pero también tienen otras aplicaciones. Las fibras de alimina y silice, mullita [34], y otras fibras
ceramicas se desarrollaron por primera vez, y todavia se utilizan, como refuerzos para aislaciones,
o para constituir material aislante en si mismas. Para ello, se utilizan en forma de esteras fibrosas,
tejidas en telas, pafios y cuerdas. Las fibras de carbono se utilizan como electrodos porosos y
separadores de baterias, en forma de tapetes o fieltros. Los materiales fibrosos en general también
se utilizan como filtros, en el tratamiento de gases de escape, tratamiento de agua o como filtros
de fundicién [30].

1.3.2. Materiales fibrosos como catalizadores

Con respecto a la intensificacion de procesos, constantemente se proponen y estudian nuevos
conceptos para estructuras de soporte de catalizadores. Los materiales cataliticos basados en
fibras han ganado un interés creciente en las (ltimas décadas debido a su potencial de
intensificacion de procesos. Las estructuras construidas con fibras de pequefio didmetro ofrecen
una alta relacién superficie-volumen combinada con una estructura de lecho poroso. Las pequeiias
dimensiones son favorables para proporcionar distancias de difusién cortas. Se pueden obtener
ventajas de estos materiales cuando se aplican a sistemas de reaccién con velocidades rapidas que
presentan limitaciones en la transferencia de masa y calor. La variedad de soportes de catalizadores
fibrosos es muy amplia, y todos ellos presentan cualidades diferentes en funcién de los materiales
y técnicas de fabricacién empleados. Esta diversidad los hace interesantes para ajustar la actividad

catalitica, difusion, transferencia de masa y calor y caida de presién segln la aplicacién deseada.

En contraste con la aplicacion generalizada de soportes como pellets y honeycombs, las
publicaciones sobre catalizadores estructurados a base de fibras son todavia bastante escasas. La
mayoria de ellos se centran en la preparacién, funcionalizaciéon y actividad catalitica de los
materiales. Significativamente menos frecuentes son los papers que proporcionan correlaciones de
transferencia de calor y masa y caida de presién, y los estudios de modelado y simulacién.
Matatov-Meytal y Sheintuch [35] y Reichelt et al. [36] han publicado reviews sobre el uso de fibras

y soportes fibrosos para aplicaciones cataliticas. Ambos trabajos han destacado las propiedades
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de los materiales estructurados basados en fibras y su prometedor balance entre transferencia de
masa y caida de presidon. Las dimensiones de las fibras reportadas en la literatura varian de 1 a
1000 um, y las elevadas fracciones huecas varian entre 65 a 85 %. Segin el método de
preparacion, los sustratos fibrosos pueden ser flexibles y ajustarse a diversas geometrias, y pueden
fabricarse con recubrimientos de alta area especifica. Para la mayoria, el costo de fabricacién es
menor que para las esponjas y los reactores de microcanales [36]. La tortuosidad del lecho fibroso
puede mejorar la mezcla de la fase fluida en direccién radial, lo que potencialmente ayudaria a
uniformar las temperaturas y concentraciones en direccion radial, y reducir la aparicién de caminos

de flujo preferenciales [35].

Los sustratos fibrosos metalicos mas comunes y mas estudiados son las mallas de alambre y telas
metalicas. Los catalizadores de tela metalica tejidos con finos alambres de metales preciosos (Pt,
Ru, Ag) se han utilizado durante mucho tiempo en la produccién de acido nitrico, acido cianhidrico
y aldehidos [37]. Sin embargo, estos alambres de metales nobles son prohibitivamente caros y
tienen una aplicacién limitada. Se han aplicado catalizadores fibrosos hechos de metales
econémicos para muchas reacciones, como la oxidacion de hexeno y tolueno [38], y oxidacion de
CO, NOx y compuestos organicos volatiles (VOCs) [39,40] . Otros sustratos propuestos con el
objetivo de mejorar las caracteristicas de transferencia de calor y masa son las fibras metalicas
sinterizadas hechas de FeCrAlloy [41,42] y los monolitos de fibras metélicas [43], que estan
disefiados para mejorar la transferencia de calor axial. Mas recientemente, Godoy et al. [44,45]
construyeron cartuchos de mallas de alambre apiladas, y los funcionalizaron para la eliminacién
simultanea de VOCs y particulas de hollin, con el objetivo de proporcionar un tratamiento

completo para gases de escape.

Como ya se ha mencionado, una desventaja de los sustratos metalicos es su baja estabilidad
térmica a altas temperaturas, en comparacion con las ceramicas. Ademas, es notablemente dificil
recubrir las superficies metalicas con una capa porosa, necesaria para aumentar el area disponible
para la actividad catalitica, ya que las mallas de alambre a menudo tienen areas superficiales de
menos de 1 m2 g1. Se han estudiado diferentes técnicas para depositar la capa activa, como la
deposicién electroforética, con la que la superficie de las mallas de alambre puede alcanzar valores
de alrededor de 40 m2 g! [46]. Ahlstrom-Silversand y Odenbrand [39,47] lograron aumentar el
area superficial de un material de malla de alambre en un factor de 50, usando deposicion por
spray térmico de una capa de ceramica, seguida de un washcoating de una capa porosa. Yuranov
et al. [48] utilizaron fibras de Ni y crearon una capa porosa de tipo Raney para aumentar el area
superficial de las fibras metéalicas. Estos métodos podrian, sin embargo, ser menos practicos y
significativamente mas costosos que los métodos tradicionales de impregnacién que se aplican

facilmente a las ceramicas.

Los materiales cerdmicos ofrecen ciertas ventajas, como bajos costos, alta estabilidad térmica y
resistencia mecéanica, y facilidad de recubrimiento. Ademdas, pueden proporcionar mayores
superficies y propiedades adecuadas para la adhesion de revestimientos cataliticos, asi como para
la generacién de capas porosas. Su principal desventaja es su menor conductividad térmica en
comparacion con los metales. Aunque menos estudiadas que los soportes fibrosos metalicos, las
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fibras cerdmicas se han probado en variadas aplicaciones ambientales, como la combustion
catalitica de metano, y la conversion de CO y NO [49-51]. Otros trabajos se han ocupado de
estudiar catalizadores de metales nobles impregnados sobre esteras de fibra de alimina para
diferentes aplicaciones de combustion catalitica [52,53]. Kaiser et al. [54] prepararon fibras de
perovskita porosas (aproximadamente 100 - 200 um de diametro) mediante spinning con inversién
de fase en hiimedo. Se obtuvieron areas superficiales BET muy similares a las de los materiales
en polvo, y los autores mostraron que los materiales eran activos en la reaccién de oxidacion del
CO. Reportaron que toda la superficie interna de las fibras fue utilizada, lo que significa que no
hubo limitaciones de difusién interna. La fibra de vidrio también se ha utilizado con frecuencia
como soporte de catalizador, debido a que es quimicamente inerte y a la posibilidad de crear areas
superficiales elevadas sin un procedimiento de recubrimiento adicional. La superficie especifica del
material comercial es baja (1-2 m2 g7!), pero a menudo se puede mejorar mediante lixiviacion,
aumentando el area de superficie hasta 100 veces [55]. Matatov et al. [56,57] lixiviaron telas de
fibra de vidrio tejidas y lograron areas superficiales muy altas para depositar paladio y cobre
metalicos. Las telas cataliticas resultaron activas en desnitrificacién de agua, con desempefios
muy similares a los catalizadores en polvo. Esto muestra las ventajas obtenidas por la ausencia de
limitaciones de difusién, que pueden ser muy desfavorables en fase liquida incluso para pellets
porosos muy pequeiios. El recubrimiento de fibras de vidrio con materiales zeoliticos fue estudiado
por Deng y Balkus [58]. Las fibras de vidrio ofrecieron una mejor adhesién para la capa de zeolitas
en comparacién con soportes metalicos debido a menores diferencias en los coeficientes de
dilatacion. Bal'zhinimaev y Parmov [59] demostraron que mediante la impregnacion de fibras
lixiviadas de silicatos con complejos de platino-amina, se podian producir especies de Pt altamente

dispersas.

Las publicaciones més recientes en la literatura sobre catalizadores fibrosos hechos de cerdmicas
muestran avances en la preparacion y sintesis que mejoran el rendimiento de reaccién. Cuo et al.
[60] sintetizaron membranas ceramicas moldeadas a partir de fibras de mulita y ligantes de alta
temperatura abundantes en la tierra, con el objetivo de eliminar VOCs, y al mismo tiempo retener
material particulado de diversas fuentes industriales, de manera similar a lo que Godoy et al.
[44,45] propusieron. Los autores observaron una buena dispersion del material activo y un
favorable contacto de los gases con los sitios activos. Wang et al. [61] prepararon nanofibras
ceramicas de NiAl,O4 mediante electrospinning, y lograron obtener un nanocatalizador de Ni sobre
la superficie, crecido in situ. Demostraron que el catalizador era muy activo en la oxidacién parcial
de metano, mas que los catalizadores comerciales en pellets o en polvo, y resistente a la
desactivacion por sinterizacion, debido a ventajas combinadas de catalizadores de tela metéalica y
nanocatalizadores soportados convencionales. Ma et al. [62] estudiaron el rendimiento de un
catalizador fibroso Ni/Al-O3 preparado por electrospinning, con nanoparticulas de Ni crecidas in
situ, en la reaccién de oxidacion parcial de metano. En comparacién con un catalizador de pellets
impregnados, observaron una mejor dispersion del material activo, una transferencia de masa
mejorada y una mayor resistencia a la deposicion de carbén para el material fibroso, lo que

atribuyeron a las interacciones metal-soporte dadas por el método de preparacién. Danaci et al.



[63] y Middelkoop et al. [64] propusieron catalizadores impresos en 3D con una geometria fibrosa
y estructuras monoliticas, como desarrollo de nuevos catalizadores para la metanacién de COao.
La primera publicacion reporté estructuras de soporte de cobre de construccion regular [63] hechas
de filamentos de aproximadamente 500 um de diametro, lo que les daba una baja area superficial.
El washcoating resulté ser menos estable que para un soporte de acero inoxidable. La segunda
publicacién reporté un catalizador directamente impreso con Ni/Al,Os [64], los filamentos tenian
600 - 800 um de didmetro, pero eran porosos en si mismos, con superficies BET de alrededor de
150 m2 g1. Los catalizadores directamente impresos en 3D mostraron conversiones mas altas que
los catalizadores en polvo, aunque la selectividad hacia metano fue menor que para los
catalizadores soportados de Danaci et al. [63]. Van Noyen et al. [65] imprimieron estructuras de
titanio en 3D vy lograron crecer capas de zeolita en la parte superior del soporte, alcanzando
espesores de recubrimiento de hasta 5 um. Combinando el uso de impresion 3D y un catalizador
de zeolita, se obtienen sistemas porosos jerarquicos, y la porosidad se puede ajustar desde la
macro-, pasando por la meso-, y hasta la microescala. Aunque todavia presenta desafios, la
impresion 3D, asi como otras técnicas de fabricacién aditivas, permiten una alta flexibilidad en el
disefio de catalizadores y soportes estructurados fibrosos. Se pueden incorporar muchos grados
de libertad al disefio, como la complejidad de la geometria (tortuosidad, orientacién de las fibras),

variabilidad del material y porosidad de la estructura.

1.3.3. Papeles ceramicos cataliticos

Los papeles ceramicos cataliticos son un ejemplo de materiales de fibras ceramicas flexibles que
pueden describirse como catalizadores estructurados [66—68]. Se preparan utilizando una técnica
de fabricacién de papel celulésico, donde las fibras ceramicas (generalmente de AlOs y SiOo)
reemplazan parcialmente a las fibras organicas. La celulosa se elimina durante una etapa de
calcinacién, proporcionando un medio poroso entre las fibras cerdmicas. Se incorpora un ligante
en la formulacion para formar enlaces entre las fibras y dar resistencia estructural a la hoja. Las
estructuras resultantes son flexibles, faciles de manejar y adaptables a diferentes geometrias. Se
pueden cortar y apilar facilmente para formar un lecho de material catalitico sin la necesidad de
soportar las fibras con otras estructuras. Debido a que son estructuras formadas en himedo, se
pueden moldear antes de la sinterizacién final del ligante, lo que proporciona flexibilidad
geométrica. Las estructuras estan hechas de fibras entrelazadas, que dan alta porosidad y baja
cafida de presién, pero mejoran la mezcla radial y proporcionan un buen medio para la difusion y
reaccion. Al mismo tiempo, la tortuosidad mejora las propiedades de filtracion y el pequeio
diametro de las fibras (alrededor de 5 a 10 um) les da un area de contacto fluido-sélido elevada.
En la Figura 1.2 se muestra una hoja de papel ceramico y una imagen de microscopio electrénico

de barrido (SEM) de la estructura fibrosa y porosa.

Las caracteristicas descritas anteriormente hacen que los papeles cerdamicos sean interesantes
como alternativas a los filtros cataliticos en los escapes de los motores diésel. En este sentido, en
el grupo de trabajo de INCAPE, UNL-CONICET, en Santa Fe, Argentina, se han realizado diversos
aportes, centrandose en la formulacion de las fases cataliticas para una mejor eliminacién del
hollin, con el objetivo de reducir las temperaturas de oxidacién. Leonardi et al. [69] y Cecchini et
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al. [70] trabajaron en la mejora de las propiedades mecanicas mediante el uso de boratos naturales
como ligantes, en lugar de las suspensiones coloidales comerciales mas frecuentemente utilizadas,
y mas costosas. Esto demostré aumentar la resistencia de la hoja de papel ceramico y también
contribuir favorablemente a la actividad catalitica [69], reduciendo a su vez los costos de
fabricacion. Tuler et al. [71] compararon la generalmente empleada impregnacion en himedo de
precursores con una impregnacion por pulverizacién en seco, que resultd en una mayor dispersioén
de la fase activa y una actividad catalitica mejorada, ya que redujo significativamente las
temperaturas de combustiéon del hollin. Sin embargo, la estabilidad térmica de las particulas
metalicas fue baja y el catalizador sufrié desactivacion por sinterizacién. Sacco et al. [72] lograron
resultados de actividad similares utilizando un método de spray himedo adaptado basado en un
nebulizador ultrasénico doméstico. Este método condujo a mejoras en la estabilidad de la fase
activa, probada en 15 a 20 ciclos de reaccién. Adicionalmente, las muestras no mostraron desgaste
mecanico después de haber sido manipuladas muchas veces para las pruebas de estabilidad. El
grupo argentino esta trabajando actualmente en pruebas de papeles ceramicos cataliticos a escala
de banco, utilizando un motor de automoévil diésel y una carcasa adaptada para alojar los
catalizadores. Los papeles ceramicos han mostrado resultados prometedores para la filtraciéon de
particulas con un pequefio espesor de filtrado. El grupo esta actualmente trabajando para lograr

una combustion efectiva del hollin capturado en la carcasa.

Figura 1.2: Imagenes de papel ceramico con ligante Al2Os. A: hoja de papel ceramico elaborada con técnica
de fabricacion de papel en laboratorio. B: imagen SEM de la estructura fibrosa y porosa.

Los catalizadores de papel ceramico se han aplicado a una variedad de sistemas de reaccién.
Bortolozzi et al. [73,74] impregnaron niquel sobre papeles cerdmicos preparados con sustitucion
parcial de fibras de AlxO3-SiO2 por fibras de ZrOz, y usando ZrO» coloidal como ligante. El
pequefio cambio en la formulacién del soporte mejord la actividad catalitica en la deshidrogenacion
oxidativa del etano (ODH) debido a interacciones de la zirconia con el Ni impregnado. De esta
forma, los autores mostraron la versatilidad de la preparacion de papeles ceramicos (diferentes
materiales fibrosos, ligantes, fases activas que se pueden impregnar) para permitir un mejor
desempefio catalitico. Cecchini et al. [70,75,76] incorporaron zeolitas sobre papel ceramico, como
una forma de soportar eficientemente el material microporoso para la eliminacién del tolueno y la

oxidacién del CO. Sin embargo, encontraron que las zeolitas incorporadas durante la preparacion
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de la suspensién de papel ceramico fueron parcialmente encapsuladas por el ligante sinterizado
durante la calcinacién, lo que redujo la accesibilidad de los reactivos a los sitios cataliticos. Por
esta razon, fue mas eficaz para el rendimiento catalitico incorporar las zeolitas posteriormente a
la preparacion del papel ceramico. La estructura porosa del papel ceramico conforma un entorno
favorable para la eliminacién de contaminantes, ya que los gases pueden fluir facilmente a través
de ellos, mientras que la elevada superficie externa de las fibras proporciona un buen contacto

gas-sélido.

Ishihara et al. [77] probaron el papel cerdmico como soporte para un catalizador en polvo de
Pt/AlbO3. Los materiales fueron sometidos a un proceso de reduccion de NOx, en el cual
demostraron un mejor desempefio que el catalizador en polvo original, y un monolito de panal de
abeja comercial, debido a una mejor accesibilidad a los sitios activos. El catalizador de papel
cerdmico mostré una respuesta mas rapida al aumento de la temperatura de reaccién en
comparaciéon con el monolito, probablemente debido a una mejorada transferencia de calor y
masa. Fukahori et al. [78] observaron ventajas similares para el papel cerdmico donde un pequefio
porcentaje de las fibras eran fibras de SiC. Los autores soportaron un catalizador de Cu/ZnO en
el papel ceramico y lo probaron en el reformado con vapor de metanol. Sus materiales mostraron
conversiones significativamente mas altas en comparacién con los catalizadores en polvo y pellets
de la misma composicién, en las mismas condiciones de reaccion. Observaron concentraciones
mas bajas de CO (un subproducto no deseado) y las atribuyeron a una mejor transferencia de
calor, que contribuyé a suprimir la reaccion de water-gas shift. Una transferencia de calor superior
en comparacion con el catalizador en polvo fue atribuida a todos los catalizadores de papel
ceramico, especialmente para los que contenian fibras de SiC, pero incluso para los que no las

contenian.

Saimura y Kitaoka [79] prepararon papeles ceramicos cataliticos que contenian cobalto y los
aplicaron a la sintesis de hidrocarburos Fischer-Tropsch. Observaron que alternar la disposicion
de capas de papel ceramico apilado podria mejorar el rendimiento de los catalizadores, lo que se
atribuyd a modificaciones en la transferencia de masa y transferencia de calor en el lecho catalitico.
Saimura et al. [80] han publicado resultados sobre las ventajas de una disposicion de dos
catalizadores de papel cerdmico diferentes apilados en un solo lecho, aplicados a la desulfuracion
y al reformado con vapor de metano de un biogas sintético con sulfuro de hidrégeno, de forma
secuencial. Similarmente, Ishihara et al. [81] probaron una disposicion secuencial de papeles
ceramicos cataliticos y papeles ceramicos que contenian una base, lo que permitié llevar a cabo
reacciones en forma secuencial, en un reactor para la reaccion de acoplamiento cruzado Suzuki-

Miyaura.

Los casos de estudio anteriores ilustran la flexibilidad y la facilidad de trabajar con diferentes
distribuciones de papeles ceramicos apilados, para diferentes reacciones, o para ajustar o controlar
la transferencia de calor y masa en un lecho empacado. Las estructuras de papel ceramico se
pueden producir de forma econdmica. La técnica de fabricacion de papel también podria adaptarse
a una produccién continua o a mayor escala. Las buenas propiedades mecanicas obtenidas, junto
con la flexibilidad y versatilidad de los materiales que pueden incluirse, las convierten en estructuras
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prometedoras para aplicaciones practicas. Su estructura porosa y tortuosa es un medio interesante
para el campo de ingenieria de reacciones, porque podria aumentar la eficiencia de sistemas
cataliticos, mejorando la utilizacion del catalizador y reduciendo la probabilidad de aparicion de

caminos preferenciales y puntos calientes o hot-spots.

1.3.4. Transferencia de masa y calor, y caida de presion

Los materiales estructurados basados en fibras a menudo muestran un rendimiento catalitico
mejorado, que diversos autores atribuyen a caracteristicas ventajosas de transferencia de masa y
caida de presién. Sin embargo, el niumero de papers que estudian la transferencia de masa y la
calda de presidon para catalizadores fibrosos es bajo, y los resultados cataliticos sélo dan una
primera aproximacion a las propiedades de los materiales desarrollados. Hay muy pocos estudios
que brinden informacién y correlaciones para fibras sobre transferencia de masa y la caida de
presién, y solo estan disponibles para algunas estructuras especificas. La Tabla 1.1 muestra las
correlaciones mas relevantes propuestas en la literatura para transferencia de masa gas-sélido en
materiales fibrosos, y para caida de presion. Reichelt et al. [36] compararon el nimero de
Sherwood en funcién del nimero de Reynolds y la caida de presién en funcion del area superficial
especifica S, (area superficial externa por unidad de volumen sélido) de diferentes estructuras. La
Figura 1.3 recopila algunos de los datos de su trabajo, que simularon utilizando diferentes
correlaciones. Se puede observar como los filtros de fibra metalica y las mallas de alambre (ambas
estructuras fibrosas) muestran una menor caida de presién para los mismos valores de superficie
externa que los pellets esféricos. Aun asi, el nimero de Sherwood es bastante similar para las
mallas de alambre que para los pellets, y es incluso un poco mas alto para los valores de Reynolds
mas bajos, que es el caso de muchas estructuras de microfibras, debido a las pequeiias dimensiones
de las fibras. Las perspectivas son prometedoras, ya que las fibras podrian ayudar a disminuir la
caida de presién sin sacrificar la eficiencia de transferencia de masa. En el otro lado del espectro,
los monolitos honeycomb muestran una caida de presion mas baja, que se debe al flujo laminar a
través de los canales paralelos, pero el niimero de Sherwood no aumenta mucho con el nimero
de Reynolds, lo cual, combinado con sus valores relativamente bajos de S, puede ser problematico

para reacciones que muestren limitaciones de transferencia de masa.

Ahlstrom-Silversand y Odenbrand [47] realizaron un estudio exhaustivo basado en mallas de
alambre cataliticas, que previamente habian sido desarrolladas con una capa catalitica agregada
mediante spray térmico. Modelaron la combustién catalitica de CO sobre su material, ajustando
el factor de transferencia de masa obtenido experimentalmente con una ecuacién de ley de
potencia con respecto al nimero de Reynolds. Obtuvieron un buen ajuste con la expresion
publicada por Satterfield y Cortex [38] que aplica para mallas de alambre regulares. Kotodziej y
tojewska [82,83] realizaron experimentos con telas metalicas tejidas de varios tipos. Los
resultados les permitieron desarrollar una correlacion para la caida de presion, basada en la
ecuacién de Ergun para lechos empacados, pero modificada para el reactor de malla de alambre.
La correlacién permite diferenciar las mallas en funciéon de su fraccion de huecos, superficie
especifica, nimero de mallas por unidad de longitud y tipo de tejido. Los autores también
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desarrollaron una correlaciéon de transferencia de masa en términos del nimero de Sherwood.
Groppi et al. [41] estudiaron la transferencia de masa gas-sélido en un filtro de fibras de metal
sinterizadas y ajustaron una correlacién para el nimero de Sherwood a sus resultados
experimentales. Los valores obtenidos del nimero de Sherwood fueron inferiores a los de las
esponjas metalicas [84], lo cual atribuyeron a diferencias en el flujo y el desarrollo de la capa
limite, debido a la orientacion aleatoria de las fibras, en comparacién con las esponjas. Reichelt y
Jahn [85] propusieron que los bajos valores obtenidos para el nimero de Sherwood podrian
explicarse por una estructura que no fue no completamente activada para los experimentos de
reaccion, debido al método de preparacion. Karwa et al. (2012) [86] propusieron una correlacion
de caida de presién para el mismo tipo de filtros fibrosos metalicos, que ellos mismos sintetizaron.
Adicionalmente, Reichelt y Jahn [85] publicaron recientemente una correlacion generalizada para
la transferencia de masa a través del niimero de Sherwood, aplicable a fibras y materiales fibrosos
en general. Los autores desarrollaron la correlacion para lechos empacados en un estudio anterior
[87], y reportaron luego que puede aplicarse tanto a soportes de catalizadores basados en fibras
como a lechos empacados. La correlacién mostré una muy buena concordancia con los resultados
experimentales de una variedad de experimentos publicados por otros autores y con los propios.
También mostraron que la ecuacion de Ergun [88] puede describir con precision la caida de presion
a través de un lecho de fibras, si el diametro de Sauter (el diametro de una esfera con la misma
relacion de area superficial a volumen) se utiliza como longitud caracteristica. Sin embargo,
sefialan que la aplicabilidad de la ecuacién de Ergun podria ser limitada para estructuras con
arreglos de fibra definidos, como las construidas con técnicas de fabricacién aditiva. La disposicién
escalonada de las fibras conduce a una buena concordancia entre el experimento y la correlacién,
pero si la disposicion de las fibras es alineada, la correlacion sobreestima la caida de presioén

observada experimentalmente.
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10" —
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—— wire mesh
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Figura 1.3: Datos de transferencia de masa y caida de presion para estructuras seleccionadas, de Reichelt et
al. [36].
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Tabla 1.1: Correlaciones, transferencia de masa gas-solido y caida de presion en materiales fibrosos.

Transferencia de masa

Referencia / Material

Longitud
caracteristica?

Correlacion (nimero de Sherwood)

Ahlstrom-Silversand / d Rey %45 Vs
Mallas metalicas [47] w Sh =078 (?) Sc
Kotodziej / 2 (E Re Sc ﬂ)l/z 0.213
i n Sh=— 2~ du 0.234 (ERe Scﬁ) |
Telas metalicas [82] = T+ (5¢/0.0207)2/3]1/% " ) d,
Groppi / 07
Re\™
Filtro de fibras metalicas dg Sh =0.089 (—) Scl/3
€
[41]

. ~ 1—(1—gp)/3 3
Reichelt / i Sh = Shye=o +1.26 [2 —3(1—e5)" + 31 — )75 — 2(1 - 63)2]
Materiales fibrosos [85 / 0.037Re"%Sc

85] % [0'9911)61 ¥ 24RO (S = D)
Caida de presion
Longitud

Referencia / Material

caracteristica?

Correlacion (factor de friccion)

Ahlstrém-Silversand / d _1-¢ 1-—¢
Mallas metalicas [47] w f= 2¢3 [1'75 +150 ( Re )]
Kotodziej / 4 £ = (foon + £) 1-¢) 18
Telas metalicas [83] v SVaee T3 00s3(6)
Groppi

/ 97 (1 — £)? 12 g?
Filtro de fibras metalicas dg =327 &£ Re + m
[41]
Reichelt / p 1—c¢ 175 + 150 1-—¢

s f= 263 [ o ( Re )]

Materiales fibrosos [85]

2 d,: diametro del alambre. dy,: didmetro hidraulico. d¢: didametro de fibra. dg: diametro de Sauter.

Los estudios que se centran en la transferencia de calor en soportes fibrosos son alin mas escasos.

Ademas de las mallas de alambre, solo se han estudiado sistematicamente espumas ceramicas y

metalicas (que pueden considerarse similares a los materiales fibrosos hasta cierto punto), lo que

ha dado como resultado correlaciones reportadas para los nimeros de Nusselt. Kotodziej et al.
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[89] estudiaron la transferencia de calor gas-sélido en mallas de alambre tejido apiladas, con flujo
de gas. Reportaron una correlacién para el coeficiente de transferencia de calor a través del
nimero de Nusselt (ec. 1.1), y lo relacionaron con la resistencia al flujo de las mallas de alambre.
Obtuvieron una buena concordancia con sus datos experimentales, para diferentes tipos vy
geometrias de mallas. Sin embargo, es poco probable que tal correlacién pueda aplicarse a otros
tipos de materiales fibrosos, porque se basa en la geometria y el material metalico de las mallas
de alambre. Los mecanismos de transporte de calor en materiales fibrosos cerdamicos podrian ser
marcadamente diferentes, dada la menor conductividad térmica en comparacién con las mallas
metalicas. Las mallas presentan un patrén regular, y el modelo de transferencia de calor en el
trabajo de Kotodziej et al. [89] asume la orientacién paralela de las fibras en las mallas apiladas.
Por lo tanto, no es probable que los patrones de flujo y las contribuciones convectivas a la
transferencia de calor sean representativos de otros tipos de estructuras fibrosas, como los filtros
de fibra orientados al azar o los papeles ceramicos. En otro estudio, Ahlstrom-Silversand y
Odenbrand [47] modelaron sus mallas de alambre utilizando la analogia de Chilton-Colburn para
estimar el factor de transferencia de calor a partir del factor de transferencia de masa que habian

determinado.

dy
vy = LH T Re a 0207 dy ) 023 ec. 1.1
[1+ (Pr/0.0207)2/3]1/4 ™ dnRe

Desafortunadamente, ninguna otra publicacién sobre catalizadores fibrosos ha proporcionado
correlaciones para la transferencia de calor gas-sélido, ni para la transferencia de calor radial y la
transferencia de calor cercana a la pared. Con respecto a las esponjas, se han proporcionado
correlaciones para estructuras metélicas [26,90], que, por las mismas razones antes expuestas,
probablemente no serian adecuadas para estimar la transferencia de calor en materiales fibrosos
ceramicos. Las correlaciones para esponjas ceramicas podrian ser una alternativa mas precisa,
aunque la aplicabilidad podria verse limitada si los elementos fibrosos en el material no presentan
un buen contacto sélido-sélido para la conduccién de calor. Para esponjas ceramicas, se han
publicado algunos trabajos con correlaciones para el namero de Nusselt. En particular, Turchetti
et al. [91] y Wallenstein et al.[92] publicaron correlaciones para los coeficientes de transferencia
de calor cerca de la pared y la conductividad térmica radial efectiva de las esponjas ceramicas.
Wallenstein et al. [92] proporcionaron una correlacién para el namero de Nusselt cerca de la pared
en funcion de los nimeros de Reynolds y Prandtl (ec. 1.4), lo cual es el enfoque habitual. También
propusieron que la conductividad térmica radial efectiva tiene una contribucién estéatica y una
dinamica (ec. 1.2), y que la contribucién estatica también se compone de contribuciones a la
conduccion en el gas y en el sélido paralelas y en serie (ec. 1.3), que pueden verse modificadas
por el grado de continuidad de la fase soélida. Para los papeles ceramicos cataliticos, donde las
fibras se unen con un ligante y, por lo tanto, es probable que el contacto sélido-sélido sea
sustancial, este enfoque podria ser una alternativa viable para describir la transferencia de calor
en la direccién radial y hacia la pared.
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—_— —+— ec. 1.2
Ay 15 8
-1
£ 1—¢
do=h A—B+%] + (1 —b)[eg Ag + (1 — p) 4] ec. 1.3
g s
X
Nuy, = 0.31 + (0.04 +1.54 — )Pr1/3Re3/4 ec. 1.4
tube

Los estudios de Fukahori et al. [78,93] mostraron que era probable que la transferencia de calor
en los lechos de papeles ceramicos cataliticos fuera mejor en comparacion con los lechos
empacados de pellets o polvo, en los que la conduccién se ve obstaculizada por el pobre contacto
solido-sélido. Los autores llevaron a cabo experimentos para el reformado con vapor de metanol,
utilizando catalizadores de papel ceramico, catalizadores en polvo y pellets [78]. Modelaron los
experimentos mediante técnicas computacionales de dindmica de fluidos (CFD) [93]. Las
distribuciones radiales de temperatura que obtuvieron de las simulaciones fueron bastante
uniformes, con la mayor parte de la resistencia a la transferencia de calor ubicada cerca de la
pared del reactor, para un tubo de 34 mm de didmetro (en el rango tipico de un tubo en un
reactor multitubular [94]). Los perfiles de concentracion en la direccion radial también fueron
bastante uniformes, aunque se vieron afectados por las temperaturas mas altas cerca de la pared,
ya que se ve favorecida la reaccién paralela de water-gas shift. Este resultado sugiere que el
mezclado radial es eficiente, probablemente debido a las fibras ubicadas al azar y a la estructura
porosa. Cuando la conductividad térmica de las fibras cerdmicas se cambia a la de SiC (que los
autores han probado en trabajos experimentales), el perfil de temperatura se torna notablemente
uniforme en el lecho, lo que también contribuye a disminuir los gradientes radiales de
concentracién, y a disminuir las concentraciones de CO mediante supresion de la reaccién de
water-gas shift. Estos resultados muestran que los catalizadores de papel ceramico pueden ser
beneficiosos para mejorar la transferencia de calor y la distribucién de reactivos y, en este caso,

para controlar la selectividad del proceso impidiendo una reaccién en paralelo.

Aunque muy prometedores, los resultados comentados anteriormente mayormente describen el
trabajo experimental realizado por los autores a escala de laboratorio. No se han dedicado otros
estudios de modelado a los catalizadores de papel ceramico, ni a los materiales fibrosos cerdmicos
en general. Dado que estos materiales han mostrado buenas propiedades en ensayos cataliticos,
asi como una amplia versatilidad en términos de materiales de fabricacion y propiedades
mecanicas, se necesitan mas estudios para explorar todo el potencial de las estructuras, con el
objetivo de asistir en la tarea de disefiar o adoptar reactores y catalizadores para aplicaciones
especificas. En particular, resulta interesante aplicar las ventajas potenciales de los catalizadores
fibrosos a reacciones que tienen velocidades de reaccion rapidas y, por lo tanto, podrian presentar
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limitaciones en la transferencia de masa, asi como a reacciones que presentan limitaciones a la
transferencia de calor (muy exotérmicas o endotérmicas), dado que estos obstaculos podrian ser

disminuidos o superados.

1.4. Metanacion de CO>»

La metanacion de didéxido de carbono es una reaccién exotérmica reversible con reduccion en el

nimero de moles, dada por la ec. 1.5:

CO, + 4H, = CH, + 2H,0 AHR(298 K) = —165 k] mol ™! ec. 1.5

AGR(298 K) = —113 k] mol™?

Seglin el principio de Le Chatelier, las bajas temperaturas y las altas presiones desplazan el
equilibrio hacia los productos, lo que permite obtener altos rendimientos de metano. La reaccién
estd favorecida termodindmicamente, pero las velocidades de reaccién no son apreciables en
ausencia de catalizadores, debido a limitaciones cinéticas. Velocidades de reaccion rapidas vy
selectividades hacia metano cercanas al 100 % pueden alcanzarse empleando catalizadores
heterogéneos. Recientemente, Kopyscinski et al. [95] y Ronsch et al. [96] han publicado reviews
exhaustivos sobre tecnologias de metanaciéon. Este proceso ha ganado interés en los Gltimos afnos
debido a su potencial para la produccion de metano renovable, disminuyendo asi la dependencia
en los combustibles fésiles, y para el aprovechamiento de las emisiones de CO» de fuentes moviles
y fijas, que juegan un papel importante en la contaminacién, el efecto invernadero y el

calentamiento global.

1.4.1. Tecnologias Power-to-gas y reduccion de las emisiones de CO:>

En el contexto del cambio climatico y el agotamiento de los combustibles fésiles facilmente
explotables, surge el desafio de desplazar los suministros de energia hacia recursos sostenibles y
renovables de manera econédmicamente viable. La energia edlica y la solar son fluctuantes e
intermitentes y deben equilibrarse para fines de estabilidad de la red eléctrica. En consecuencia,
se requieren sistemas de almacenamiento de energia a largo plazo y de gran capacidad, asi como
capacidad de produccién de reserva [97]. El metano es un vector de energia de gran importancia
para diversos sectores de la industria, la energia y el transporte en todo el mundo. La mayor parte
del metano de uso industrial proviene de recursos de gas natural fésil. Sin embargo, durante los
Gltimos afos, el debate sobre los recursos fésiles limitados ha provocado un enorme interés en la
investigacion relacionada con la produccion catalitica y biolégica de metano a partir de gases de
6xidos de carbono (metanacion) [96].

La infraestructura de distribucién existente para el consumo de metano estd generalmente
considerada como un importante recurso para la transicién hacia fuentes de energia totalmente
renovables, a través de tecnologias como Power-to-Gas (PtG). En el concepto Power-to-Gas, la
electricidad de fuentes renovables (o cualquier excedente de energia eléctrica) se utiliza en
electrdlisis de agua para producir hidrégeno. Luego, el hidrégeno reacciona con el CO2 para
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producir gases que contienen carbono, como el metano (Power-to-Methane) [98]. El metano
producido se puede utilizar como materia prima renovable para la industria quimica, y proporcionar
almacenamiento de energia debido a la flexibilidad en la operacién de la electrdlisis de agua [99]
(ver Figura 1.4). El CH4 se puede inyectar directamente en las redes de distribucién de gas o
unidades de almacenamiento existentes, o se puede introducir facilmente en cualquier otra

instalacion de gas natural establecida.

Red de electricidad
: /Y
Electricidad excedente
- (solar, edlica)

H,0 y
e Electrdlisis :
H2 H
Captura CO, | c0, > Generacién de
(emisiones, » Metanacién de CO, electricidad
biomasa) y
1 CH, (SNG) CH, (SNG)

Red de gas natural y almacenamiento

' '

Mobilidad Procesos industriales

Figura 1.4: Representacion esquematica del concepto Power-to-Methane (adaptado de [96,97]).

Aunque el hidrégeno es un excelente portador de energia, la infraestructura para su distribucién y
uso, y para la seguridad de los procesos, no esta establecida, y deberia desarrollarse desde cero
[100], por lo cual los conceptos de PtG se consideran alternativas viables. Otra ruta de PtG para
utilizar Hz generado por electrdlisis es la Power-to-Syngas, en la que el Hz reacciona con el CO»
para producir gas de sintesis (una materia prima para muchos procesos quimicos industriales) a
través de la reaccion de water-gas shift [99,101]. Los procesos Power-to-Liquid, basados en la
sintesis de Fischer-Tropsch de hidrocarburos superiores [102,103] son otra alternativa que, si bien
no es factible para la produccién de electricidad de la red, podria impulsar el sector de la movilidad
que aun depende de los combustibles liquidos. Varios estudios econdmicos sobre los procesos PtG
han estimado que el costo de produccién de energia seria varias veces mayor que el de las centrales
eléctricas establecidas que funcionan con gas natural [100,104,105]. Sin embargo, si el mercado
a largo plazo se caracteriza por precios mas altos del gas natural y precios mas bajos de la
electricidad (debido a la produccién siempre creciente de energia a partir de fuentes renovables),
los sistemas PtG son esquemas prometedores para el almacenamiento y distribucién eficiente de
energia [106]. En consecuencia, la ruta de Power-to-methane y las otras rutas de Power-to-X ya
mencionadas se consideran alternativas importantes para un periodo de transicién, de un sistema
de energia dominado por combustibles fésiles, a un sistema de energia que se base principalmente

en recursos renovables.
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En cuanto a los aspectos ambientales, existen muy pocas alternativas para la integracién de una
fraccion grande de energias renovables en el sistema energético [106]. PtG tiene el potencial de
gestionar sistemas formados por fuentes de energia limpias y convertirlas en combustibles.
Ademas, Sternberg y Bardow [99,101] mostraron que las tecnologias PtG tienen el potencial de
reducir las emisiones de diéxido de carbono y gases de efecto invernadero equivalentes de manera
significativa si reemplazan la utilizacién de gas natural, siempre que se eviten las emisiones de
CO2 de las etapas de generacion de energia. La posibilidad estad estrechamente ligada al desarrollo
de tecnologias de captura y almacenamiento de CO2, basadas principalmente en ciclos de

adsorcién-desorcién, que también estan siendo ampliamente investigadas [107,108].

1.4.2. Termodinamica de la metanacion

En un sistema que trabaja con metanaciénn de COo2, son posibles varias otras reacciones quimicas
entre las especies presentes. En particular, generalmente se reporta que la reaccién de metanacion
de CO vy la reaccién de water-gas shift son relevantes en las condiciones de operacién, aunque
también pueden ocurrir varias otras vias de reaccién. Las reacciones mas relevantes se muestran
en la Tabla 1.2 [109-112]. La interaccidn entre las diferentes reacciones reversibles y consecutivas
forma un sistema complejo. En particular, una alimentacién de CO»2 y Ho reaccionara a través de
la via de metanacién de COz y la reaccion inversa de water-gas shift en paralelo, mientras que el

CO generado puede a su vez reaccionar a través de metanacién de CO u otra reaccion.

Tabla 1.2: Reacciones mas relevantes en un sistema de metanacion de CO» [107,108].

Nombre Reaccion AHR (298 K) (kJ moll)
Metanacion de diéxido de carbono CO, + 4H, = CH,4 + 2H,0 -165
Metanacion de monéxido de carbono CO + 3H, = CH,4 + H,0 -206
Reaccion de water-gas shift CO + H,0 =CO, +H, -41
Crecimiento de cadena de C (CO») CO, + 3H, = —CH, — +2H,0 -110
Crecimiento de cadena de C (CO) CO + 2H, & —CH, — +H,0 -150
Reaccién de Boudouard 2C0O = C(s) + CO, -172

La Figura 1.5 muestra la conversién de equilibrio y los valores de selectividad de la mezcla
estequiométrica de Hy/CO> = 4, para diferentes presiones, en funcion de la temperatura. La
conversién de diéxido de carbono disminuye significativamente para temperaturas superiores a 673
K, porque la reaccion inversa limita la transformacién de diéxido de carbono en metano. Para
temperaturas muy altas, la conversién aumenta nuevamente. Esto se debe a un cambio hacia la
formacién de mondéxido de carbono. El incremento de la temperatura por encima de 800 K
favorece la aparicién de CO como subproducto, lo cual es desfavorable para la selectividad y
reduce el rendimiento de metano alcanzable. Es posible obtener rendimientos de metano muy
altos (superiores al 90 %) para temperaturas inferiores a 673 K para las presiones aqui mostradas,
en particular para una presién de 1000 kPa, que probablemente sea aplicable a escala técnica.
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Por lo tanto, se deduce que, mientras se trabaje con una relaciéon estequiométrica de reactivos,
la ventana de operacién favorable se ubica dentro de rangos de presién mas altos y temperaturas
que no superen los 700 K. Esto debe equilibrarse con las necesidades de productividad, ya que las
velocidades de reaccion cinéticas son favorecidas por temperaturas elevadas.
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601 —— 100 kPa 2091 —— 100 kPa
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Figura 1.5: Conversion de CO> y selectividad a CH4 en equilibrio, para metanacion de CO2 con relacion

estequiométrica H2/CO2 = 4, para diferentes temperaturas y presiones.

Dos analisis termodinamicos muy completos del proceso de metanaciéon han sido realizados por
Gao et al. [113], y Massa et al. [114] Para presiones entre 100 y 3000 kPa, y para el rango de
temperatura en el que suelen operar los catalizadores, ambos autores predicen que relaciones
H»>/CO> inferiores a 3 se encuentran en equilibrio con carbono sélido. En ese caso, la deposicion
de carbdn sobre la superficie del catalizador (que es una de las causas de la desactivacion del
catalizador) esté favorecida termodinamicamente. Trabajar con relaciones Hz/CO2 superiores a
4, en cambio, permite alcanzar conversiones totales de CO2 (ya que el hidrogeno esta en exceso),
y sin deposicién de carbén. Sin embargo, estas condiciones limitan la produccién y requieren
mayores cantidades de H»2 o reciclos de la corriente de salida en el reactor. La adicién de agua
inhibe la formacion de carboén, porque desplaza la reaccién de water-gas shift hacia los productos,
disminuyendo la concentracién de CO (ver reacciones en la Tabla 1.2). El monéxido de carbono
formado mediante la reaccién de water-gas shift inversa no esta favorecido termodinamicamente,
pero puede acumularse, no obstante, y estar presente en cantidades significativas en los productos,
si se desorbe antes de reaccionar. La mayoria de los trabajos dedicados a la metanacion de CO»
estudian la relacién de reactantes estequiométrica, con el fin de evitar la formacién de
subproductos indeseables, y se enfocan mejorar las propiedades de los catalizadores para permitir

altos rendimientos y productividades de metano.

Si el posprocesamiento del metano producido se mantuviera al minimo, con el objetivo de
inyectarlo directamente a la red de gas, el contenido de metano seco (después de la condensacién
y eliminacion del agua de la corriente de productos) debe ser alto, probablemente por encima del
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90 % en moles. Para lograr contenidos tan altos de metano en el gas de productos secos, la
temperatura a la salida del reactor catalitico debe ser menor de alrededor de 573 K, para presiones
de 1000 o 3000 kPa. Para 100 kPa (presion atmosférica), la temperatura de salida necesaria es
inferior a 523 K.

1.4.3. Catalizadores, mecanismos y expresiones cinéticas

Como se menciond anteriormente, la metanacion de CO> es una reaccién exotérmica que esté
favorecida termodinamicamente, pero enfrenta restricciones cinéticas. Por lo tanto, es necesario
un catalizador para que el proceso ocurra a velocidades apreciables, y que permita una aplicacién
practica. Los catalizadores de metanacion tipicos son metales del grupo VIII [115-118], de los
cuales los mas estudiados son el rutenio, el hierro, el niquel y el cobalto. La actividad de estos
metales en las reacciones de metanacion de éxidos de carbono es variada, y se ha reportado que
el orden de actividad es el siguiente: Ru > Fe > Ni > Co. El orden propuesto para la selectividad
a metano es: Ni > Co > Fe > Ru. [119,120]. Aunque el Ru es el metal mas activo para la
metanacion de CO2 y CO, vy se prefiere particularmente para la metanacién a bajas temperaturas
[121], es dos 6rdenes de magnitud mas costoso que el Ni [96], lo que hace que su uso a granel
sea prohibitivo a gran escala industrial. El niquel es el catalizador de metanacion mas selectivo, y
debido a que muestra una alta actividad y un precio comparativamente bajo, es el metal activo
mas cominmente usado para aplicaciones de metanacién. Los soportes utilizados para los
catalizadores de metanacién son 6xidos metalicos de gran superficie, mas cominmente Al>Og,
SiO2 y TiOs.

La deposicion de carbén a través de la reaccion de Boudouard es una de las causas de
desactivacion de los catalizadores en un reactor de metanacion [95]. Sin embargo, como se
discutié anteriormente en la seccién 1.4.2, la deposicién de carbén no se ve favorecida cuando la
relacion Ho/CO» es mayor a 3. Ronsch et al. [96] reportaron que el envenenamiento del catalizador
por compuestos de azufre y la sinterizacion térmica de las particulas metalicas son las principales
causas de desactivacion del catalizador para una planta de metanaciéon. El primero es
particularmente relevante para la metanacién de materia prima a partir de biomasa y biogas
anaerdbico, o carboén. La sinterizacidén térmica se convierte en un problema a temperaturas
elevadas (> 700 K), en particular para reactores de lecho fijo que desarrollan puntos calientes
debido a la exotermicidad de la reaccidn. Para los catalizadores de Ni, la reacciéon con CO para
formar carbonilos gaseosos por debajo de 473 K también es un problema [122], no solo para la
desactivacion del catalizador, sino también por seguridad, porque los productos gaseosos son
altamente toxicos, inflamables y explosivos. Dado que los catalizadores comerciales no son activos
a temperaturas por debajo de 523 K, y generalmente operan a temperaturas considerablemente
mas altas (alrededor de 600 - 700 K), no hay riesgo de formacién de carbonilos, excepto durante

las fases de arranque y parada del proceso, donde el contacto con CO debe evitarse [96].

Los mecanismos de metanacion de CO» sobre catalizadores de Ni aln no se comprenden
completamente. De acuerdo con Miao et al. [123], se han propuesto dos rutas de reaccion. La

primera, un mecanismo disociativo segin el cual el CO» se disocia en la interfaz metal-soporte a
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CO* adsorbido que luego se reduce a carbono superficial, C*, y finalmente se convierte en CHa
siguiendo los pasos de la metanacién de CO [124,125]. El segundo mecanismo propuesto es un
mecanismo asociativo, que propone que el diéxido de carbono se adsorbe en el soporte y luego se
convierte en especies formiato [126]. La especie CO no es un intermediario segin el mecanismo
asociativo [127]. Otro enfoque fue presentado por Wu et al. [128], quienes reportaron que en su
estudio el formiato se formaba sobre las nanoparticulas metalicas y era el principal intermediario.
También observaron que el tamafo de las particulas de Ni influyé en la selectividad hacia metano,
lo cual sugiere que la metanacion se lleva a cabo por dos vias diferentes: una directa, en la que el
formiato se convierte en metano, y una consecutiva en la que el formiato se convierte en CO, que
posteriormente reacciona mediante metanacién de CO. En resumen, los procesos de metanacién
de COg se han estudiado ampliamente, pero ain no hay consenso sobre el mecanismo exacto de
reaccion. Se han propuesto varios modelos cinéticos para la metanacion de COz en catalizadores
de Ni. Los mas relevantes se basan en ecuaciones de velocidad de reaccién tipo Langmuir-
Hinshelwood-Hougen-Watson, y se obtuvieron en condiciones relevantes para aplicaciones
industriales (presiones superiores a la atmosférica). Koschany et al. [129] propusieron una
expresion cinética para la metanacién de CO2 como Unica reaccion. No tomaron en cuenta la
formacién de CO, debido a las pequeiias cantidades de CO que se encuentran en equilibrio para
temperaturas inferiores a 623 K. Usaron un catalizador co-precipitado de Ni/Al(O)y, y realizaron
sus experimentos para temperaturas de 453 - 613 K, presiones de 100 - 1500 kPa y relaciones

H>/CO> de 0,25 — 8. La expresidn cinética propuesta se muestra en la ec. 1.6.

PcH,PH o2
0.5 0.5 _ 42
ken,Pu, "~ Pco, (1 pcosz24Keq,CH4>

rCH4 = ec. 1.6

2
PH,0
<1 + Kon ons + Kon Pu, %> + Kmix Pc020'5>
2

Zhang et al. [130] propusieron expresiones cinéticas para la metanacion de CO sobre un
catalizador de Ni/Al>O3, y también incorporaron la reaccién de water-gas shift (ver Tabla 1.2).
Por lo tanto, con este modelo, la metanacion de CO; sélo procederia a través de la reaccion
inversa de water-gas shift y la subsecuente metanacién del CO formado. La reaccién inversa a la
metanacion de CO fue incluida en el modelo por Ronsch et al. [131], quedando las expresiones
finales de ec. 1.7 y ec. 1.8. Los experimentos fueron realizados para temperaturas de 523 — 633
K, presiones de 100 — 500 kPa, y relaciones H2/CO» de 2 — 3.

PcH,PH,0 >
ec. 1.7

2 0.5
kcu, KcKu“pu,Pco (1 " Peo Prl Keqon
2 ’ 4

TcH, = 3
(1 + K¢ pco®S + Ky pu,°)
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El modelo cinético méas utilizado y citado para la metanacién de CO> es el publicado por Xu y
Froment [132]. Los autores propusieron su modelo para el reformado con vapor de metano, pero
también realizaron experimentos de metanacién de CO» para la discriminacion y desarrollo del
modelo. Su catalizador era Ni/AlO4 comercial, y las condiciones experimentales que utilizaron
fueron temperaturas de 573 — 673 K, presiones de 300 — 1000 kPa, y relaciones Hz/CO> de 0.5
— 1. Las expresiones cinéticas propuestas comprenden las reacciones inversas a la metanacion de
CO (r1) y CO2 (13) (que son equivalentes a las de reformado de metano), y la reaccién de water-

gas shift (r;), mostradas en ec. 1.9, ec. 1.10 y ec. 1.11.

kq Pi1,Pco

= ﬁ(pCHJ’HZO - /DEN? ec. 1.9
PH,
k, Pu,Pco, 2

T2 = —=(PcoPH,0 ~ /DEN ec. 1.10
PH, 2
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r3 = ? PcH,PH,0 — —K3 /DEN ec. 111

2

DEN =1+ Kcopco + Ku,pu, + Kcu,Pcu, + Ku,o0Pu,0/PH,

El hecho de que este modelo sea la Gnica contribucién que incluye estas tres reacciones lo hace
muy relevante, incluso aunque la actividad del catalizador empleado es significativamente menor
de lo que los estudios mas recientes han reportado para otros catalizadores [131]. Varios autores
han medido actividad en metanacién de diversos catalizadores en afios recientes, y han utilizado

las ecuaciones de Xu y Froment para ajustar a sus resultados [133-137].

1.4.4. Conceptos de reactores y estudios publicados

Actualmente solo se encuentran disponibles en el mercado unas pocas tecnologias de metanacién,
todas ellas son conceptos de reactores de lecho fijo que estan equipados con reciclado de gas y
enfriamiento intermedio, para superar las limitaciones de la cinética (que necesita altas
temperaturas) y del equilibrio (que necesita temperaturas mas bajas para alcanzar altos
rendimientos de metano) [138]. Sin embargo, la tendencia es a evitar los compresores de gas de

los reciclos, para reducir costos y simplificar el proceso en aplicaciones futuras [96].
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Para un reactor de lecho fijo que funciona en una sola etapa, Schlereth y Hinrichsen [139]
encontraron que los reactores tubulares de didametros comunes sufren de escasa estabilidad en
condiciones de alimentacién sin diluir, debido a la ocurrencia de runaway térmicos, aunque las
propiedades de transporte del catalizador pueden ajustarse para influir en el comportamiento del
reactor. Los autores propusieron el uso de un reactor de membrana como una forma de distribuir
CO2 o Hz a lo largo del reactor de manera méas uniforme y, a su vez, controlar la liberacién de
calor. Ohya et al. [140] propusieron también un reactor de membrana, con el objetivo de eliminar
el agua producida vy, por lo tanto, desplazar el equilibrio para lograr mayores conversiones. Con
una idea similar, Neubert et al. [141] propusieron la eliminacién de agua en un paso intermedio
entre dos etapas de metanacion. Concluyeron que el contenido de agua en la primera etapa es
critico para el control de la temperatura maxima, y que la remocién de agua para la segunda
etapa permite lograr contenidos muy altos de metano en el gas natural sintético. Kiewidt y
Théming [142] publicaron un estudio de simulacion en el que utilizaron el nimero de Semenov
para analizar los perfiles de temperatura 6ptimos en reactores politropicos de lecho fijo de una
sola etapa, y destacaron que las mejoras en el transporte de calor a través de soportes cataliticos
mejorados pueden conducir a incrementos significativos en los rendimientos de metano

alcanzables.

Se han propuesto microrreactores como alternativas para la eliminacién eficiente del calor de la
reaccion de metanacion, debido a sus propiedades favorables de transferencia de calor [143].
Belimov et al. [144] observaron un buen desempefio del dispositivo implementado, y enfatizaron
que el disefio del medio de enfriamiento es clave para mantener simultineamente bajas
temperaturas y evitar el apagado de la reaccion. Con perspectivas similares de mejorar la
transferencia de calor, también se han propuesto reactores monoliticos [145]. Schlereth et al.
[146] encontraron que los reactores de honeycomb pueden funcionar isotérmicamente hasta
temperaturas de enfriamiento més altas en comparacién con los reactores de lecho fijo de pellets,
pero que la reduccién en la fraccién volumétrica del catalizador puede evitar que se alcancen

buenos rendimientos a bajas temperaturas.

Otro concepto que se ha estudiado es el uso de reactores trifasicos, donde el catalizador se
dispersa en una fase liquida, y los reactivos gaseosos se incorporan por burbujeo [147,148]. La
operacion puede llegar a ser isotérmica debido a la alta conductividad térmica de la fase liquida.
Sin embargo, la transferencia de masa es muy limitante debido a la baja solubilidad del gas, por
lo cual no se alcanza una alta productividad. De manera similar, la metanacién biolégica esta
limitada por las bajas velocidades de reaccién y necesita de reactores de tanque agitado grandes,

lo que hace que la productividad sea muy baja [97].

El foco de muchos proyectos de investigacion estd puesto en el control de la temperatura del
proceso, incrementos de la eficiencia y de la rentabilidad, y flexibilidad para la operacién dinamica,
y se apunta a un compromiso entre la termodinamica, las velocidades de reaccién y la complejidad
del proceso, directamente relacionado con la sostenibilidad y con aspectos econémicos [141]. Si

las tecnologias PtG se aplican en escalas medias para el almacenamiento de energia a nivel local,
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entonces los reactores asociados deben ser relativamente compactos y tener una tecnologia de
operacion simplificada. Por lo tanto, se necesitan nuevos catalizadores, soportes y disefios de
reactores para la incorporacién exitosa, sostenible y rentable de fuentes renovables a la matriz
energética.

1.5. Objetivos de esta tesis

Muchos autores han propuesto estudiar soportes fibrosos como alternativas a los soportes
cataliticos ya establecidos, para una variedad de diferentes sistemas de reaccién y aplicaciones.
La mayoria de los trabajos publicados se centran en la preparacién del catalizador, y en pruebas
a escala de laboratorio de la actividad catalitica, y solo describen vagamente las ventajas
potenciales relacionadas con las estructuras fibrosas. Aunque algunos de los articulos publicados
informan mejores rendimientos, que se atribuyen a buenas propiedades para el transporte de calor
y masa (a veces en comparacion con experimentos con otros soportes como pellets y monolitos),
no se ha establecido el alcance de las ventajas que ofrecen los catalizadores fibrosos. Ningidn
trabajo de simulacién ha estudiado estos materiales de forma sistematica, y no se han reportado
estudios a escala técnica. El desarrollo de varios soportes fibrosos alin se encuentra en etapa de
laboratorio, a partir de la cual el cambio de escala es un desafio, porque hay muy poca informacién
detallada que describa la transferencia de calor y masa y la caida de presiéon, asi como trabajos

que destaquen las ventajas y limitaciones de las estructuras propuestas.

En particular, los soportes fibrosos cerdmicos, como los papeles cerdamicos, han sido poco
estudiados, centrandose la mayoria de los trabajos en mallas metalicas. Los materiales ceramicos
proporcionan propiedades valiosas (a saber, resistencia térmica, areas superficiales altas y/o
porosidad, facilidad de recubrimiento, resistencia quimica) que, en combinacién con el potencial
de la geometria de fibras, podrian ofrecer ventajas en el disefio para aplicaciones donde las
reacciones estan limitadas por el transporte de masa y calor. Se pueden utilizar diferentes
tecnologias para preparar soportes cataliticos, lo cual permite ajustar la porosidad, el didametro de
la fibra, el area superficial y la actividad catalitica, con el fin de adaptarlos mejor a aplicaciones
especificas. Los papeles ceramicos, en particular, son bastante versatiles en cuanto a los materiales
que se pueden utilizar para prepararlos (fibras y ligante), son econémicos de fabricar, ademas de
flexibles en su estructura, y permiten arreglos en capas, lo que puede ayudar a ajustar el

rendimiento del reactor.

Con respecto al potencial de los catalizadores fibrosos, existen soluciones de compromiso que
deben explorarse para comprender mejor su rango de aplicabilidad. Por ejemplo: las fibras mas
pequeias proporcionan areas de superficie externa mas altas para la deposicion de material
catalitico y, al mismo tiempo, para la transferencia externa de calor y masa, pero limitan los
caudales que se pueden usar, debido a incrementos en la caida de presién. Una porosidad mas
elevada puede ayudar a reducir la caida de presidon, pero también reducird el contenido de
catalizador en el reactor y la fracciéon sélida, lo que puede ser perjudicial para la transferencia de

calor. La aplicacion de un recubrimiento catalitico mas grueso, o mas activo, puede aumentar la
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productividad, pero podria causar limitaciones difusivas, asi como también podria conducir a

dificultades en la eliminacién del calor.

El objetivo general de esta tesis, entonces, es estudiar los catalizadores fibrosos de forma
sistematica, aplicandolos a reacciones exotérmicas rapidas en fase gaseosa, con el fin de conocer
mejor su comportamiento en cuanto a transporte de masa y calor y caida de presién, y compararlos
con otras estructuras de soporte. De esta manera, también se busca establecer una base de
conocimiento sobre las caracteristicas ventajosas de los soportes fibrosos, y dar una primera idea
para su aplicacién a reacciones exotérmicas rapidas. Por tanto, los objetivos propuestos son:

— Sintetizar soportes fibrosos ceramicos (papeles cerdmicos), e incorporarles material

cataliticamente activo, conformando catalizadores estructurados faciles de manipular.

— Aplicar los materiales sintetizados como catalizadores para reacciones rapidas en fase gas,

considerando la metanaciéon de CO» como reaccion test.

— Desarrollar un modelo de reactor con soportes fibrosos que los describa de manera sencilla,
haciendo uso de la informacién sobre transferencia de calor y masa disponible actualmente

en la literatura.

— Reproducir los resultados experimentales con simulaciones, y extrapolar los resultados
experimentales a casos mas extremos y escalas técnicas, con el fin de explorar las ventajas

y limitaciones que plantean los materiales fibrosos.

— Utilizar el modelo desarrollado para estudiar variaciones en los parametros de los
catalizadores fibrosos, tales como dimensiones, contenido y actividad del catalizador, con
el fin de determinar las caracteristicas adecuadas de estos catalizadores estructurados para

reacciones rapidas en fase gaseosa, y las posibles ventajas del uso de soportes fibrosos.

En esta tesis, los papeles ceramicos fueron elegidos como catalizador fibroso ejemplar, dada la
disponibilidad de equipos y recursos para su sintesis y la experiencia del grupo de trabajo en
INCAPE, UNL-CONICET, en Santa Fe, Argentina. De la misma forma, se eligié la metanacién
de CO2 como una reaccién ejemplo exotérmica y relativamente rapida, dada la experiencia del
grupo y equipamiento de trabajo que ofrece el Instituto de Ingenieria Quimica de la Universidad
de Ulm, en Ulm, Alemania. Ademas, el sistema de reaccién es de gran interés por su aplicacion
en tecnologias Power-to-Gas y de almacenamiento de energia, con el objetivo de reducir la
dependencia mundial en los combustibles fésiles, eliminar la contaminacién atmosférica y combatir
el cambio climatico. No obstante, se espera que los resultados de esta tesis aporten conocimientos
basicos sobre el potencial de los catalizadores fibrosos como soportes para reacciones limitadas
por la transferencia de calor y masa en general.
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1.6. Estructura de esta tesis

El capitulo 1 incluye una introduccién general a la catalisis heterogénea y catalizadores
estructurados, asi como los estudios disponibles sobre el tema, de catalizadores fibrosos y papeles
ceramicos cataliticos. Se discuten los pocos estudios que tratan sobre las propiedades de
transporte de soportes fibrosos. También se dan antecedentes tecnoldgicos y cientificos sobre la
metanacion de COs», y su relevancia en el contexto del almacenamiento de energia y las energias

renovables.

El capitulo 2 detalla el trabajo experimental realizado. Se sintetizaron soportes de papel ceramico,
se incorporaron metales activos, y los catalizadores conformados se probaron en metanacion de

CO2 en un reactor de lecho fijo a escala de laboratorio.

El Capitulo 3 detalla el desarrollo del modelo utilizado para los estudios de simulacién. El modelo
fue construido con el objetivo de ser flexible para su aplicacién en diferentes estructuras al cambiar
las correlaciones y propiedades de los materiales. Ademas, se detallan las correlaciones y los datos

utilizados.

En el Capitulo 4, el modelo se utilizé para simular algunos de los resultados experimentales
obtenidos en el Capitulo 2 y ajustarlos con cinéticas conocidas. Luego, los pardmetros ajustados
se aplicaron en un estudio para determinar las principales limitaciones de transporte de los
catalizadores de papel ceramico, y los obstaculos que podrian presentar en aplicaciones a escalas

técnicas.

El Capitulo 5 estudia la transferencia de calor en un reactor de lecho fijo con papeles ceramicos,
y el potencial de control de temperatura y mejoras en la productividad, dados por el uso de

diferentes materiales de fibra y arreglos de papel ceramico.

El Capitulo 6 explora variaciones en los parametros geométricos del material fibroso (diametro de
la fibra, porosidad, espesor de la capa de catalizador) y su efecto sobre el rendimiento del reactor

de lecho fijo de fibras. También se realiza un estudio comparativo con un lecho fijo de pellets.

El Capitulo 7 ofrece un resumen y conclusiones del trabajo presentado, y se dan recomendaciones

para investigaciones futuras necesarias.
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2. Experimental: Catalizadores y evaluacién catalitica

En este capitulo se estudid la preparacién de soportes cerdamicos de papel, la adicién de fases
activas y la actividad catalitica de los catalizadores preparados. Se prepararon y ensayaron
catalizadores de niquel y cobalto para estudiar la influencia de diferentes contenidos de material
activo y métodos de preparacién en su desempeiio catalitico. Es interesante mencionar que parte
del trabajo experimental de esta tesis fue llevado a cabo en el Instituto de Investigaciones en
Catalisis y Petroquimica (INCAPE) en la Universidad Nacional del Litoral (Santa Fe, Argentina),
y otra parte, en el Instituto de Ingenieria Quimica de la Universidad de Ulm, en Ulm, Alemania,

durante una estadia de 18 meses en el marco del doctorado binacional.
2.1. Preparacion de papeles ceramicos

Los papeles ceramicos se han elaborado y estudiado como soportes cataliticos en el grupo de
trabajo argentino desde hace varios aflos. En general, estos materiales se preparan mediante una
técnica de fabricacion de papel, donde se filtra una suspensién de fibras ceramicas para formar
una hoja de papel. La incorporacién de un ligante para dar resistencia mecanica al papel ceramico
final es fundamental ya que, a diferencia de las fibras celulésicas del papel convencional, las fibras
ceramicas no forman uniones quimicas por si mismas. Se utiliza un sistema de retencidén de
polielectrolitos dual, que emplea polimeros catiénicos y aniénicos, y mejora la retencién de
componentes durante la fabricacion del papel [1,2]. También se afiaden fibras celulésicas a la
suspension, para mejorar alin mas la retencién de fibras cerdmicas y ligantes, y formar una
estructura porosa abierta. En la suspensidon resultante, se forman agregados a medida que se
equilibran las cargas superficiales de los componentes. Una vez formada y secada la hoja, una
etapa de calcinacion permite que el ligante se sinterice o se funda, lo que ayuda a fijar los puntos
de unién de las fibras ceramicas. La calcinacién también elimina las fibras celuldsicas y
polielectrolitos, dejando una estructura inorganica de mayor porosidad. El resultado es una hoja
de papel ceramico consolidada, facil de manipular y resistente, con una morfologia porosa

aleatoria.

La formulacion especifica del papel ceramico depende de la aplicacion y el ligante utilizado. En el
grupo argentino se han aplicado papeles ceramicos a la deshidrogenacion oxidativa de etano
(ODH) [3], la oxidacion de CO y, mas frecuentemente, a la eliminacion de hollin diésel [4—6]. Se
han utilizado varios ligantes diferentes, tales como suspensiones coloidales comerciales de CO»,
ZrO2 y AlxOs, borato de calcio y ulexita natural, siendo las Gltimas dos alternativas estudiadas en
el grupo argentino [4,7]. Las suspensiones coloidales son el tipo de ligante que cominmente se
reporta para mejorar las propiedades mecanicas de los papeles ceramicos. Dado que las
nanoparticulas en estas suspensiones tienen diferente carga (signo y densidad), diferentes
formulaciones pueden ser beneficiosas para maximizar la retencién de fibras y ligante durante la
filtracién y la formacién de la hoja. Esto es especialmente importante para los ligantes coloidales,

que contienen particulas muy pequeias que pueden ser dificiles de retener.

39



2.1.1. Materiales

En esta tesis se prepararon catalizadores de papel ceramico para la metanacién de CO> basados
en fibras de SiOz2 y AlbOs, usando una suspension coloidal de AlOs como ligante. Las fibras
ceramicas se obtuvieron a partir de una manta aislante adquirida de CARBO. Poseen forma
cilindrica, con didmetros del orden de magnitud de 1 a 10 um, y tienen una composicion de 50 %
SiO2, 48 % AlOs y 2 % de impurezas. Trabajos previos en el grupo han reportado que el SiOz y
Al2O3 en las fibras estan presentes principalmente en forma de estructuras no cristalinas, ya que
los estudios de difraccién de rayos X (XRD) de papeles ceramicos no han evidenciado sefiales
asociadas a estas especies [1,8,9]. Antes de su uso para la preparacién de papel cerdmico, las
fibras se limpiaron por elutriaciéon, que comprende la dispersién en agua corriente utilizando un
desintegrador de papel estandar, y tres pasos de decantacion. Posteriormente, las fibras se
filtraron y se secaron a 403 K durante la noche. De esta manera, se eliminan el material no fibroso
y las impurezas solubles. El rendimiento de fibras ceramicas es de alrededor del 50 % en peso,
debido a la presencia de material pesado, no fibroso, similar a la arena, que es removido durante
la decantacion. Las fibras celulésicas se obtuvieron de una pulpa Kraft de madera blanda
blanqueada comercial, que se rehidraté durante 24 h y se dispersd en un desintegrador estandar
antes de incorporarlas a la suspension de papel cerdmico. Son fibras muy largas (alrededor de 3
mm de longitud) y flexibles con una morfologia en forma de cinta (seccién transversal plana), de

ancho un orden de magnitud mayor que los diametros de las fibras ceramicas (50 — 100 pum) [4].

Se utilizaron dos polielectrolitos, uno aniénico y otro catiénico. El polimero aniénico utilizado fue
poliacrilamida aniénica (A-PAM, ASHLAND), con un peso molecular > 2x10° g mol?! y una
densidad de carga de 1.9 meq g1. El polimero catiénico fue polivinilamina (PVAm, Luredur PR
8095) de BASF, con un peso molecular de 4x10° g mol, y una densidad de carga de 4.5 meq
gl. Para la preparaciéon de papeles ceramicos, ambos polimeros se utilizan en solucién, siendo
ambas concentraciones de 1 g L-1. Las soluciones preparadas de esta manera se denominaron "A-
PAM" y "Luredur".

El material ligante elegido fue entonces una suspension coloidal comercial de oxihidroxido de
aluminio o boehmita (AIO(OH)), que, cuando es calcinada, se transforma en y-AlO3 [10]. La
suspension coloidal de alimina utilizada fue AL20DW de Nyacol(® Nanotechnologies. El pH de la
suspension es 4.0, con un contenido de aluminio de 20 % en peso basado en Al,O3 (23.5 % en
peso basado en AIO(OH)). El tamafio medio de las particulas es de 60 — 90 nm y la carga

superficial de las particulas es positiva.
2.1.2. Adherencia del ligante

Se realizaron una serie de pruebas para estudiar la impregnacion y adherencia del ligante a las
fibras. Para cada ensayo, se dispersaron 0.25 g de fibras ceramicas limpias en 25 ml de una
solucion de NaCl 0.01 M, bajo agitacién suave, y luego se aiiadieron diferentes cantidades del
ligante Al2O3 (5, 10 y 20 % en peso de Al2O3 con respecto al peso de las fibras). El pH resultante
de la suspensién fue de alrededor de 5, debido a la acidez de la suspension de ligante. Se realiz
una muestra duplicada para cada cantidad de ligante, en la que se ajusté el pH a 7 utilizando una
solucién de NaOH 0.01 M afiadida gota a gota. Después de 15 min de agitacion, las fibras se
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filtraron usando un matraz y embudo Biichner y papel de filtro. Luego, se secaron a 403 K durante

la noche, y finalmente se calcinaron a 823 K durante 2 horas.

Se tomaron imagenes de microscopio electrénico de barrido (SEM) de las fibras utilizando un
dispositivo JEOL JSM-35C funcionando a 20 kV. La Figura 2.1 muestra ejemplos de las imagenes
obtenidas. En contraste con las fibras limpias sin adicion de ligante (Figura 2.1 A), las fibras con
ligante agregado muestran una superficie mas rugosa (Figura 2.1 B y C) y parecen estar
completamente cubiertas por las particulas de ligante. Sin embargo, el porcentaje de ligante
utilizado no provocé diferencias notables en la morfologia de la pelicula de particulas depositadas
sobre las fibras, que en general parece una sola capa para todas las muestras preparadas, incluso
cuando el peso de AlO3 en la suspension se elevé a 20% del peso de la fibra. El cambio de pH
de 5 a 7 tampoco provoco diferencias en la cobertura de fibras, aunque la suspension coloidal se
desestabilizé y las particulas de boehmita precipitaron. Esto no es deseable para la formacion del

papel ceramico, ya que podria afectar la distribucion del ligante a través del espesor de la hoja.

Figura 2.1: Ejemplos de imagenes SEM de muestras de fibra cerdmica impregnadas con ligante Al2Os. A:
Fibra ceramica limpia, sin impregnacion de Al2O3z. B: 5 % AlbOsz C: 20 % Al2O3. D: 10 % AlO3 y

polielectrolitos.
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La muestra con polielectrolitos (Figura 2.1 D), a diferencia de las que sélo tenian ligante, muestra
agregados formados por las particulas de ligante retenidas por las cadenas de polielectrolitos, que
forman puentes entre fibras y fléculos entre todos los componentes de la suspensién. La pelicula
que recubre las fibras también parece ser mas aspera y gruesa en sectores. Evidentemente, los

polielectrolitos ayudan a retener un mayor porcentaje de ligante sobre las fibras.

Se utilizé el mismo procedimiento para dos muestras mas con 10 % de Al,O3 y una mayor cantidad
de fibras (2 g) para estimar el incremento de peso debido al ligante. Todas las cantidades se
escalaron proporcionalmente a la cantidad de fibras, y el pH se mantuvo en el valor de 5 dado por
la suspensién de ligante acido. Estas muestras se etiquetaron como "AlxO3-1" y "Al2O3-2". Se
prepard una tercera muestra de 2 g de fibras de la misma forma, pero con la adicién de Luredur
(6.6 ml por g de fibra) y A-PAM (2.3 ml por g de fibra) asi como el ligante Al,Os. Esta tercera
muestra fue etiquetada como "Al2Os-Polielectrolitos”. Para las tres muestras, el filtrado se recogié
y se secd, se calciné en aire (823 K) y se peso, a partir de lo cual se estimé la masa de ligante

Al>Os retenido por las fibras. Estos valores se muestran en la Tabla 2.1.

Tabla 2.1: Incrementos de peso estimados en muestras de fibra debidos a la retencion de ligante.

Muestra Peso de Al>O3 Peso de filtrado Al>Os3 retenida Al>Os3 retenida
fibras (g)  agregada (g) calcinado (g) (9) (%)
AlbO3-1 2.0112 0.2009 0.1772 0.0237 1.2
Al,Os-1 2.0043 0.2031 0.1763 0.0268 1.3
Al20s- 2.0140 0.2023 0.1526 0.0497 2.5

Polielectrolitos

La retencién estimada de AloOs para las muestras de fibra en la Tabla 2.1 se duplica para la
muestra preparada con polielectrolitos, en comparacién con las muestras que se prepararon solo
con el ligante, que muestran valores similares de AloOs retenida. Estos mecanismos de formacién
de fléculos y puentes entre fibras confieren a la hoja de papel cerdmico final su resistencia
mecanica, ya que ayudan a acumular las particulas de ligante en los puntos de contacto de las

fibras y las unen cuando el ligante se sinteriza durante la calcinacién.

Las muestras Al2O3-1 y AloO3-2 también se analizaron para determinar la adherencia del ligante,
utilizando un dispositivo de ultrasonido. Las fibras calcinadas se sumergieron en agua desionizada
en un vaso de precipitado y se sometieron al tratamiento de ultrasonido durante 1 minuto. Luego,
se filtraron y se secaron nuevamente. No se detectaron diferencias de peso en las muestras, y las
imagenes SEM posteriores al tratamiento mostraron la misma morfologia de la capa de particulas
de AlbOs que cubren la superficie de la fibra. Se considerd entonces que no se desprendid una

cantidad apreciable de ligante durante la prueba de ultrasonido.
2.1.3. Formulacion del papel ceramico

Como se mencioné anteriormente, diferentes formulaciones para la suspension de papel cerdmico
podrian ser beneficiosas para diferentes ligantes, ya que podrian mejorar la retencién durante la
formacion de la hoja de papel ceramico y asi, incrementar la resistencia mecanica de la estructura
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final. En el grupo argentino se ha utilizado un protocolo para la mayor parte del trabajo con
catalizadores de papel ceramico. Este protocolo se resume en los pasos de la Figura 2.2, donde
se observa una imagen de la suspension agitada, asi como una imagen de la formadora de hojas
de papel (maquina papelera). Primero, 1 L de una soluciéon 0.1 M de NaCl se coloca en un vaso
de precipitado de 2 L bajo agitacién, con 66 mL de Luredur. Luego se incorporan 10 g de fibras
ceramicas, el ligante seleccionado, 42 mL de A-PAM, y finalmente 1.5 g de fibras celuldsicas, con
un periodo de 3 minutos entre cada adicién y bajo constante agitacién. Utilizando los estandares
SCAN-C 26:76 y SCAN-M 5:76 se forman las hojas de papel ceramico, por filtracién de la
suspension en la formadora estandar de hojas de papel. La hoja se levanta de la malla filtrante
presionandola con una pesa y usando un papel secante para adherirla a la hoja de papel ceramico.
La hoja formada se prensa para eliminar el agua y consolidar la estructura fibrosa, utilizando el
doble de presion que la especificada en los métodos estandar (367 kPa). Las hojas moldeadas son
circulares, de 165 mm de didmetro y 2 mm de espesor. Cada hoja se seca en atmdsfera controlada
(23 °C, 50 % HR) durante 24 h y finalmente se calcina al aire durante 2 h a 823 K. El peso de la
hoja calcinada permitiria estimar la cantidad de ligante que se retuvo durante la etapa de filtracion

de la formacién de la hoja.

Preparacion de papel ceramico

il

NaCl 0.01 N, 1L i 3 71|
ks

Luredur (+), 66 ml

Fibra ceramica (10 g)

Ligante iy
Suspension
agitada

Fibra celulésica, 1.5g

A-PAM (-), 23 ml

Formacién
de la hoja

Secado
24 hs

Papel
ceramico

Calcinaciéon

I

Figura 2.2: Protocolo utilizado para la formacion de hojas de papel ceramico, que muestra la

composicion habitual de la suspension y el equipo estandar de formacion de hojas.
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Se realizaron varias pruebas empleando el protocolo original de la Figura 2.2 para formar hojas
de papel ceramico con ligante de AlbOs. Se afiadieron 10 g de suspension de boehmita (2 g de
Al>O3, 0 20 % con respecto al peso de la fibra) a la suspension de papel ceramico. Las hojas
resultantes eran algo resistentes y podian sujetarse con la mano, pero eran flexibles y se deshacian
si se manipulaban demasiado. El orden de adicién de los diferentes componentes de la suspension
se modificéd de diferentes formas utilizando la composicién original, pero no se observaron cambios
significativos en la textura, la resistencia general del papel ceramico o el peso de la hoja final.
Esto sugiere que el tiempo dado entre la adicién de cada componente es lo suficientemente largo
como para que los fléculos y agregados que se forman en la suspension lleguen a un estado de
equilibrio, y cualquier orden en el que se agreguen los componentes conduce a un resultado final
similar. Posteriormente, se realizaron varios cambios en las proporciones de los componentes de
la suspensién, con el fin de retener mayores cantidades de ligante y mejorar la resistencia mecanica

de las hojas. Las diferentes composiciones ensayadas se resumen en la Tabla 2.2.

Tabla 2.2: Composiciones de la suspension ensayadas para mejorar la resistencia mecanica de la hoja.

Cambios con respecto a Figura 2.2. Todas las suspensiones basan en 1 L de solucion de NaCl 0.01 M.

Caso  Cambios en la composicién de la suspensiéon? Nro_. de P?SO De/sviacién
hojas medio (g)  estandar (g)

1 Protocolo original. 10 g Al2O3 suspensién (20 %). 5 10.02 0.28

2 Protocolo original. 5 g Al2O3 suspensién (10 %). 2 9.54 0.24

3 100 ml A-PAM, 5 ml Luredur 4 10.03 0.28

4 100 ml A-PAM, 15 g Al>O3 suspensién (30 %). 1 10.81 -

5 100 ml A-PAM, 2.5 g fibras celulésicas 1 10.43 -

6 100 ml A-PAM, 2.5 g fibras celulésicas, 5 ml Luredur 1 10.25 -

7 100 ml A-PAM, 2.5 g fibras celulésicas, 15 g Al2O3 23 10.96 012

suspension (30 %).

3 Los valores entre paréntesis indican el porcentaje de Al2O3 incorporada con la suspension coloidal de
ligante, referido a la masa de fibras cerdmicas (10 g).

Es importante comentar que el peso final de las laminas calcinadas no refleja los 10 g de fibras
cerdmicas que se pesaron para preparar la suspensiéon de papel cerdmico en cada caso.
Probablemente esto se deba principalmente al hecho de que, aunque las fibras cerdmicas fueron
tratadas por elutriacion (dispersion de las fibras por desintegracion de la manta aislante en agua,
y tres etapas de decantacion, como se explicé en la seccién 2.1.1), este tratamiento de limpieza
no eliminé perfectamente todo el material no particulado. De hecho, después de que se preparé
cada suspension de papel ceramico, normalmente se observé una cantidad variable de material no
particulado similar a la arena en el fondo del vaso de precipitado, que no se vertié en la formadora
de hojas. Por tanto, la cantidad real de fibras ceramicas en cada hoja de papel cerdmico fue menor
de lo previsto y no se determind con precision. A juzgar por los pesos de las hojas en la Tabla
2.2, pareceria que el material particulado podria estar reduciendo el peso de fibra previsto en mas

44



Capitulo 2: Experimental: Catalizadores y evaluacién catalitica

de un 5 % (ver Caso 2), lo cual es plausible considerando que la elutriacién inicial tiene un
rendimiento de fibra de alrededor del 50 % de la manta aislante original. En cualquier caso, las
diferencias de peso debidas a los cambios en la composicién de la suspension son perceptibles, y
las desviaciones estandar son menores que la reduccion potencial de peso debida al material no
fibroso. Ademas, debe tomarse en cuenta que la luz de la malla para el filtrado y formacion de la
hoja en la maquina formadora es de 100 um, por lo que los componentes de la mata fibrosa son
retenidos principalmente por procesos de adsorciéon electrostatica, como se considerd previamente

al describir el efecto de la adicién de polielectrolitos.

El Caso 2 de la Tabla 2.2 fueron hojas de papel ceramico preparadas con la mitad de la cantidad
original de ligante, es decir, 10 % de AlbOs basado en el peso de las fibras ceramicas. El peso
medio de la hoja resultante fue 0.5 g menor que para las preparadas con el protocolo original
(caso 1). Esto indica que se retuvo una cantidad menor de ligante. Consistentemente, las hojas
no eran resistentes, sino muy suaves, y se rompian al manipularlas. Esto parece indicar que un
incremento en la concentracion del ligante en la suspensién favoreceria la retencion del ligante en
la matriz fibrosa. Una posible explicacion seria que una mayor proporciéon de particulas de boehmita
serian adsorbidas en la superficie de las fibras y por el A-PAM, por lo que los fléculos que se
forman y son retenidos serian mas abundantes en particulas de boehmita.

En los Casos 3 a 7 de la Tabla 2.2 se empled una mayor cantidad de A-PAM que en el protocolo
original. El valor original se habia establecido previamente para ligantes con cargas superficiales
negativas (ulexita, CeO2). Por el contrario, las particulas de boehmita del ligante coloidal de
alimina tienen cargas superficiales positivas. Por tanto, un incremento en la cantidad de polimero
aniénico podria ser Gtil para equilibrar las cargas y ayudar a retener las particulas de ligante cuando

se forma la hoja.

Para establecer una nueva cantidad de A-PAM, se llevé a cabo una titulacién potenciométrica de
la suspension de ligante. Se utiliz6 un analizador de carga CCA 3100 de Chemtrac(® Systems.
Este dispositivo mide el voltaje y la corriente generados por las particulas cargadas eléctricamente
en la muestra y genera un valor de corriente de flujo (SCV), que es comparable al potencial zeta
de la muestra. El titulante utilizado fue una solucion 0.2 N de PVSK (polivinil sulfato de potasio).
Cuando el potencial alcanza 0 mV, se alcanza el punto isoeléctrico. Se realizaron dos mediciones,
utilizando una suspension diluida 100 veces de ligante de alimina, dando como resultado una
concentracién de 2 g AlbO3 L1, La Tabla 2.3 muestra el resultado de las pruebas de titulacién, y
la Figura 2.3, las curvas obtenidas para cada prueba. El valor promedio de carga obtenido fue de
95.7 ueq g1 AlbOs. Se propuso utilizar suficiente A-PAM en la suspensién de papel ceramico para
poder neutralizar todas las cargas positivas del ligante. El célculo del volumen de A-PAM necesario
se muestra en la ec. 2.1. A la vez, para el Caso 3 de la Tabla 2.2, se propuso utilizar la cantidad
de Luredur necesaria para neutralizar las cargas negativas de las fibras ceramicas y celulésicas.
Ambos materiales tienen una densidad de carga baja al pH de la suspension de papel ceramico
(pH = 5,5), que se estim6 en 10 ueq gt para las fibras celulésicas, y menos de 1 peq g1 para las

fibras ceramicas [11,12]. El calculo de la cantidad necesaria de Luredur se muestra en la ec. 2.2.
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e
95.7 Heq X 2gA1203

8Al,0
VA—PAM = 23 =0.101L ec. 2.1
1900 peq X 1 gA-PAM
8A-PAM L
10 %x 15g+1 %xmg
Viuredur = 4500 neq N 1gLuredur = 0.005L ec. 2.2
8Luredur L

Tabla 2.3: Resultados de la titulacion potenciométrica de la suspension de
ligante de Al>Oz3.

Volumen muestra  Volumen PVSK punto

1
Prueba (ml) isoeléctrico (ml) Carga (eq g™ ALOs)
1 2.50 2.3 92.0
2 2.51 2.5 99.4

Potential (mV)

-0.05 T T T T T
0.0 0.5 1.0 1.5 20 25 3.0

Volume PVSK (ml)

Figura 2.3: Curvas de titulacion potenciométrica de la suspensién de boehmita (ligante de Al2O3). La

concentracion de la muestra fue de 2 g L1 y la concentracién de PVSK del titulante fue de 0.2 N.

En vista de estos resultados, las formulaciones de los casos siguientes consideraron 0.1 L (100
mL) de A-PAMy 0.005 L (5 mL) de Luredur. El Caso 3 fueron hojas de papel ceramico preparadas
con una mayor cantidad de A-PAM y una cantidad muy baja de Luredur, como se calculé en la
ec. 2.1 y la ec. 2.2, como un intento de retener mas ligante equilibrando las cargas presentes en
la suspensién. Las hojas resultantes, sin embargo, no mostraron un mayor peso en comparacion
con las preparadas con el protocolo original, sino que parecian ser muy similares. La textura y la
resistencia a la manipulacién también fueron muy similares. Aunque las cargas superficiales podrian
haber estado mejor equilibradas, pareceria que los cambios en la composicién de la suspensién no

aumentaron notablemente la retencién del ligante en las fibras durante la formacién de la hoja.

Para el Caso 4, la cantidad de A-PAM se mantuvo en el valor calculado en la ec. 2.1, y el
contenido de ligante de la suspension se incrementé a 30 % Al,Os con respecto al peso de las
fibras ceramicas. En este caso, hubo una diferencia de peso importante para la hoja final de

alrededor de 0.8 g mas que las preparadas con el protocolo original. En cuanto a las comparaciones
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entre los Casos 1y 2, esto podria deberse a que la mayor concentracién del ligante aumenta las
posibilidades de que las particulas de boehmita se adhieran a las superficies de las fibras y los
polimeros, por lo que los floculos que se forman y se retienen serian mas abundantes en boehmita.
Ademas, la mayor cantidad de A-PAM podria contribuir a una mayor cantidad de fléculos o a la

formacion de floculos mas grandes.

Los Casos 5y 6 fueron hojas preparadas con una mayor cantidad de fibras celuldsicas. Ambos
muestran incrementos en el peso final en comparacién con el protocolo original, lo que podria
deberse a la combinacion de fléculos mejor formados (debido a una mayor concentracion de A-
PAM) y una mayor retencién de esos floculos, lo que podria atribuirse a la matriz de fibras
celulésicas. Mas ain, la forma de cinta de las fibras celulésicas ayuda a formar la mata fibrosa, y
también favorece la retencion mecanica de los componentes de la suspensién durante la etapa de
filtrado en la maquina formadora. Comparando los pesos de las hojas para los Casos 3y 6, podria
decirse que las fibras celulésicas probablemente mejoran la retencién del ligante. Ademas,
comparando los Casos 5y 6, pareceria que emplear la cantidad original de Luredur (en lugar de
la cantidad reducida calculada con la ec. 2.2) es beneficioso para la retencion de ligante, a pesar
de que las cargas superficiales no estén completamente neutralizadas en la suspensién. Esto
probablemente se deba al sistema de polielectrolitos dual. Ambos polimeros con cargas opuestas
pueden formar puentes entre los fléculos formados, uniendo fibras tanto celuldésicas como
ceramicas, y favoreciendo estructuras mas grandes. Por tanto, pareceria que la incorporacién de
cantidades importantes de ambos polielectrolitos en la suspension favorece un mayor peso final
de la hoja y la resistencia mecéanica. En cualquier caso, el incremento en el contenido de A-PAM
con respecto al protocolo original también parece capturar mas particulas de ligante y retenerlas,

como se discutid anteriormente.

El Caso 7 son hojas preparadas con mayores cantidades de A-PAM, fibras celuldsicas y ligante
(en las cantidades utilizadas anteriormente para los otros casos). Esta combinacion mostré la
mayor retencién de ligante segln el peso de la hoja y la resistencia a la manipulacion. Las laminas
son muy faciles de manipular y cortar, no pierden fibras ni ligante de forma notoria, ni se rompen.
Debido a los buenos resultados, se eligié esta formulacion para continuar el estudio y para la
preparacion de catalizadores. Un punto interesante es el hecho de que las hojas preparadas para
el Caso 7 tienen un peso algo mayor que para el Caso 4, que se prepard con la misma composicion,
pero con la cantidad de fibras celulésicas del protocolo original. Las hojas de ambos casos se
manejaban con mucha facilidad y eran resistentes. El incremento de fibras celulésicas del Caso 7
podria ser beneficioso para una mayor porosidad del papel ceramico, ya que al ser eliminadas
durante la calcinacion, dejan espacios vacios en la red fibrosa.

La Figura 2.4 muestra ejemplos de la estructura de tres hojas de papel ceramico. La primera se
preparé con el protocolo original (A), muestra una resistencia moderada, pero puede doblarse. Se
rompe si se manipula demasiado, especialmente para las muestras cortadas de la hoja con una
herramienta de perforacion (sacabocados). El segundo ejemplo (B) corresponde al Caso 2. La

hoja es muy suave, no resiste la manipulacién y se rompe con mucha facilidad. El tercer ejemplo

47



(C) corresponde al Caso 7. Esta hoja es muy resistente y muy facil de manipular y cortar sin

romperse.

Figura 2.4: Ejemplos de 3 hojas de papel ceramico. A: Caso 1 de Tabla 2.2 ((protocolo original). B: Caso
2 (menor cantidad de ligante). C: Caso 7 (mejor retencion lograda).

2.1.4. Caracterizacion morfologica y textural de los papeles ceramicos

Es importante conocer las caracteristicas geométricas de las hojas de papel cerdmico para
relacionarlas con sus posibles usos como soportes de catalizadores, tanto para ensayos de reaccion
como para simulaciones. Las hojas de papel ceramico producidas, que se fabricaron utilizando el
protocolo elegido del Caso 7, Tabla 2.2, tienen 2 mm de espesor y 165 mm de diametro. Se
caracterizaron morfolégicamente y geométricamente mediante el estudio del didmetro de la fibra,

la porosidad y la superficie especifica del material.

Se tomaron imagenes SEM utilizando un dispositivo JEOL JSM-35C funcionando a 20 kV. Las
muestras se adhirieron al soporte correspondiente empleando pintura de Ag, y luego se cubrieron
con una delgada capa de Au para mejorar la calidad de las imagenes. En la Figura 2.5 se muestran
ejemplos de las imagenes tomadas de diferentes muestras, donde se puede apreciar la estructura
porosa. También es posible observar cémo las particulas de ligante no solo cubren la superficie de
la fibra, sino que también forman agregados que conectan diferentes fibras y, finalmente, dan a

la estructura su resistencia mecanica.

Las imagenes SEM se tomaron para 4 hojas de papel ceramico diferentes. Usando el software
Imaged, se midié el diametro de diferentes fibras en 3 imagenes para cada muestra. En total, se
midieron 100 fibras. La Figura 2.6 muestra la distribucion de los diametros de fibra medidos y una
distribucion normal que se ajusta al histograma. El didmetro medio de fibra dado por esta
distribucion normal es de 5.81 um, con una desviacion estandar de 2.0 um. Ya se habia reportado
en trabajos del grupo argentino que el diametro medio de fibra para las fibras de la estera aislante
es de 6 um [1,8], lo cual es consistente con las medidas tomadas para los papeles ceramicos

utilizados en esta tesis.

48



Capitulo 2: Experimental: Catalizadores y evaluacién catalitica

Figura 2.5: Ejemplos de imagenes SEM tomadas de diferentes muestras de hojas de papel ceramico.
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Figura 2.6: Distribucion del diametro de las fibras. 100 mediciones tomadas de 15 imagenes SEM (4
muestras). Ajuste distribucion normal: diametro medio de fibra = 5.81 um; Desviacion estandar: 2.0 um.

Se utilizé micro tomografia computarizada (LCT) para determinar la porosidad y las dimensiones
de los espacios vacios entre las fibras. Se utilizd un dispositivo Bruker Skyscan 1172, el voltaje de

la fuente fue de 44 kV, con una corriente de 226 pA. Las imagenes tienen una resolucién especial
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de 2.07 pm/pxl. Se grabé una imagen cada 0.2 grados. La estructura 3D se reconstruyé con el
software NRecon de Bruker. A partir de esto, se obtuvo la porosidad promedio del papel ceramico
a través del espesor, resultando en un valor de 74.8 %. También se estimé el tamafio medio de
los espacios entre fibras, que resulté en un valor de 25.8 um. Una captura de la visualizacién 3D

se muestra en la Figura 2.7.

Figura 2.7: Captura de visualizacion 3D de una muestra de papel ceramico, obtenida con uCT.
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Figura 2.8: Isoterma de adsorcion de N> para una muestra de papel ceramico.

El area superficial especifica del material poroso se determiné mediante fisisorcién de N2 a 77 K
realizada con un dispositivo analizador de superficie 3Flex de Micromeritics. El area de la superficie
interna se calculé mediante el modelo de Brunauer-Emmett-Teller (BET) en la region p/py entre
0.05 y 0.25. Las isotermas de adsorcion y desorcion (Figura 2.8) no muestran la presencia de
microporos en la region inferior de p/p,, sino que parecen describir la adsorcion como monocapa-
multicapa y condensacion capilar (lo cual da el bucle de histéresis a valores mas altos de p/py).
La superficie BET calculada del papel ceramico resulté ser de 20 a 21 m2 g'l. Este es un valor

relativamente bajo para un soporte de catalizador y sugiere una falta de o una baja porosidad de

50



Capitulo 2: Experimental: Catalizadores y evaluacién catalitica

las fibras, de modo que el N2 se adsorbe principalmente en la superficie externa de las fibras y el
ligante. El 4rea BET de las fibras ceramicas fue reportada por Cecchini et al. [8] en un valor de
20 m?2 g1, lo que concuerda con los resultados obtenidos en esta tesis, y sugiere que el ligante no
modifica significativamente la superficie de las fibras.

2.2. Incorporacion de material activo

La metanacién de CO7 es catalizada por metales de transicién, como Ni, Co, Ru, Rh, Pd. De
ellos, el niquel es el mas estudiado y utilizado, debido a su alta actividad y selectividad hacia el
CHa, y bajos costos. El cobalto también tiene un costo relativamente bajo, y también es un
catalizador de interés tanto para la metanacion de CO> como para la sintesis de Fischer-Tropsch.
Ambos metales se emplean en este capitulo como alternativas para la metanacién de COo.

La incorporacion de material activo al soporte de papel cerdamico se realizé de dos formas
diferentes. La primera fue mediante la impregnacién de una soluciéon precursora directamente
sobre el papel cerdmico, de manera de que el metal activo se deposite sobre la superficie de las
fibras. Este es un método muy simple, el que se ha utilizado generalmente para los catalizadores
de papel ceramico, y que ha demostrado producir catalizadores activos para diversas reacciones.
Sin embargo, dado que el area superficial del papel ceramico (el area BET medida en la seccion
2.1.4) es bastante baja en comparacion con soportes de 6xidos porosos, que generalmente estén
en el rango de 100 — 200 m2 g1, la impregnacion directa podria dar como resultado una dispersion
metalica mas bajo y, por lo tanto, una actividad mas baja del catalizador soportado. Como
ejemplo, Tuler et al. [6] han reportado las ventajas de un método de spray en seco para la
deposicion del material activo sobre el papel ceramico, en comparacién con la impregnacion
directa, para su aplicacion en la combustion de particulas de hollin. En su trabajo, el método de
spray produjo particulas metalicas mas pequeiias y mejor dispersas sobre las fibras, lo que a su
vez mejord el contacto entre el hollin y el catalizador, y condujo a temperaturas de combustiéon
mas bajas. En esta tesis se propone una alternativa a la impregnacién: el uso de particulas
metalicas encapsuladas (particulas core-shell) inmovilizadas sobre el papel ceramico, que
potencialmente podrian incrementar la dispersion del metal con respecto al método de
impregnacion, y al mismo tiempo, evitar la aglomeracién y sinterizacién de la fase metalica gracias

al confinamiento de las particulas metélicas.
2.2.1. Impregnacion de papel ceramico con precursores de metales

La impregnacién de los soportes de papel ceramico se realizé agregando la solucién precursora
por goteo sobre el papel ceramico hasta la saturacion. Para ello, es necesario conocer la cantidad
de solucion que puede absorber la estructura del papel ceramico antes de que se sature de liquido.
Se realizaron dos pruebas usando agua desionizada, con muestras de papel ceramico cortadas de
dos hojas diferentes. Luego, se realizaron dos pruebas mas utilizando soluciones de Co(NO3z)2 y
Ni(NO3)> como precursores. Cada muestra de papel ceramico se colocd sobre una rejilla de
alambre y las soluciones se vertieron gota a gota sobre la superficie del papel ceramico usando

una pipeta. Luego de que la superficie se saturd, se dio la vuelta a la muestra, y agregé mas
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solucion por la cara contraria hasta que toda la muestra estuvo visiblemente saturada. Las
muestras impregnadas con agua desionizada se pesaron antes y después de la impregnacion, para
comprobar el peso afiadido. En la Tabla 2.4 se muestran los resultados de las pruebas de absorcion.
Esta claro que para todas las muestras y soluciones, la capacidad de absorciéon fue muy similar.
En consecuencia, para la preparacién de papeles ceramicos cataliticos por impregnacién, se utilizé
una proporciéon de 5 ml de solucion por gramo de papel ceramico, como guia para preparar las

soluciones precursoras.

Tabla 2.4: Absorcion de soluciones acuosas en muestras de papel ceramico.

Prueha Peso Solucién Volumen absorb. (ml)  Volumen absorb. por masa
muestra (g) / masa absorb. (g) de papel ceramico (ml g'1)

1 1.2505 Agua desionizada 6.2 / 6.2496 4.99

2 1.3052 Agua desionizada 6.5/ 6.5142 4.98

3 1.7782 Co(NO3)2 (0.17 M) 9.0/ - 5.06

4 1.5263 Ni(NO3)2 (0.17 M) 77/ - 5.04

Las muestras de las pruebas 3 y 4 se secaron a 353 K durante la noche y se calcinaron al aire a
673 K durante 2 horas. Se tomaron imagenes SEM con un dispositivo Phenom World ProX
funcionando a 20 kV, que también permitio realizar analisis elementales EDX (rayos X de energia
dispersiva) en puntos especificos. La Figura 2.9 muestra ejemplos de imagenes SEM de papeles
ceramicos de las muestras calcinadas utilizadas para la prueba de absorcion (pruebas 3y 4 de la
Tabla 2.4). La preparacion de estas muestras corresponde a contenidos metélicos de 5 % en peso
de Coy 5 % en peso de Ni, con respecto al peso del papel cerdmico. Los puntos donde se realizé
el analisis EDX se encuentran marcados con cruces rojas, y los resultados se resumen en Tabla
2.5.

Tabla 2.5: Relaciones atémicas de Figura 2.9, obtenidas con analisis elemental EDX.

Papel ceramico con Relacion atémica Papel ceramico con Relacion atémica
5 % en peso Ni (A) Ni/Al/Si 5 % en peso Co (B) Co/Al/Si

1 1/6.0/3.0 1 1/0.9/0.7

2 1/1.0/0.4 2 1/11.2/9.1

3 1/15.1/9.5 3 1/0.3/0.1

4 1/6.3/2.6 4 1/3.6/1.5

Ambas muestras de la Figura 2.9 muestran distribuciones heterogéneas de Ni y Co, aunque la
muestra de Co parece tener aglomerados de cobalto algo mas grandes, en forma de escamas.
Esto puede inferirse al ver que las relaciones atomicas Co/Al son bastante altas para los puntos
1y 3 dela Figura 2.9 B. En contraste, las relaciones atomicas Ni/Al son menores en los puntos
medidos, excepto para el punto 2 de la Figura 2.9 A, que parece corresponder a una particula de
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Ni. Es probable que la distribucion desigual del metal activo se deba al método de impregnacion
y a los efectos de la tensién superficial, por los que las gotas de la solucién precursora
probablemente se acumulen en los puntos de contacto entre las fibras y en los agregados de
ligante. La relacién atémica de Al/Si es mayor que 1 para todos los puntos medidos, lo que se

debe a la presencia del ligante AloO3 (es cercana a 1 para el material que compone las fibras).

Figura 2.9: Imagenes SEM de Ni y Co impregnados sobre papel ceramico. A: Papel ceramico con 5 % en
peso de Ni. B: Papel ceramico con 5% en peso de Co.

Para la obtencién de papeles ceramicos cataliticos con cantidades o porcentajes especificos de
metal activo, se prepararon soluciones precursoras de la concentracién adecuada. Las soluciones
precursoras se prepararon disolviendo Ni(NO3)2x 6H2O o Co(NO3)ox 6HO (Alfa Aesar(®) en
agua desionizada. El calculo mostrado en la ec. 2.3 se uso6 para determinar la cantidad de precursor
a emplear por mL de solucién, mientras que la ec. 2.4 da la concentracién molar de la solucién.

Mprecursor _ % metal deseado Mprecursor 1 g papel ceramico
mL 100 g papel cerdmico ~ Mpeta 5 mL absorbidos ec. 2.3
mol metal  Mprecursor 1 1000 mL
- % X ec. 2.4
L ml Mprecursor 1L
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Catalizadores de Ni y de Co se prepararon mediante impregnacion para ensayos cataliticos. En la
Tabla 2.6 se presentan todas las muestras preparadas, la denominacién de las muestras y la
concentracion de la solucidén precursora utilizada en cada caso. Para todas las muestras, se
cortaron varios discos de papel ceramico de 0.01 m de didametro de las hojas preparadas utilizando
una herramienta perforadora (sacabocados). Se pesaron los discos para determinar la cantidad de
solucién a impregnar en cada uno. Se colocaron en una rejilla de alambre y se impregnaron gota
a gota, por ambos lados, con la solucién correspondiente. Posteriormente, los discos se secaron
a 353 K durante la noche y se calcinaron al aire a 673 K durante 2 horas. Se realizaron mediciones
de adsorcion de para determinar la superficie BET de tres muestras: 5%Ni/PCer (20.9 m2 g1),
1.8%Co/PCer (18.6 m2 g'1), 3.4%Co/PCer (17.9 m2 g'1). Los valores obtenidos sugieren que la
impregnacion de metales activos de esta manera no modifica significativamente |la superficie del

papel ceramico.

Tabla 2.6: Muestras de catalizador de papel ceramico preparadas por impregnacion. Los precursores
utilizados para los catalizadores de Ni y Co fueron Ni(NQO3)2 y Co(NO3)» respectivamente.

Concentracién solucién

Muestra Denominacién 1
precursora (mol L1)

Papel ceramico con 2.6 % en peso de Ni 2.6%Ni/PCer 0.088

Papel ceramico con 5 % en peso de Ni 5%Ni/PCer 0.17

Papel ceramico con 10 % en peso de Ni 10%Ni/PCer 0.34

Papel ceramico con 1.8 % en peso de Co 1.8%Co/PCer 0.061

Papel ceramico con 3.4 % en peso de Co 3.4%Co/PCer 0.11

2.2.2. Incorporacion de particulas core-shell

Como se describié anteriormente, se propuso incorporar particulas core-shell sobre las fibras como
una posibilidad para aumentar la dispersion del metal y evitar una posible aglomeracién por
sinterizacién. Las particulas de core-shell han sido estudiadas en el Instituto de Ingenieria Quimica
de la Universidad de Ulm en los Gltimos afios. En particular, las nanoparticulas de éxido de Co
encapsuladas en silice mesoporosa se han preparado con éxito en batch y en forma continua [13].
Este material también se ha convertido en una matriz de zeolita microporosa y cristalina con éxido
de cobalto incrustado, y se ha demostrado que ambos materiales son activos en la metanacion de
CO y COs [14]. Nanoparticulas de Fe encapsuladas en silica mesoporosa también han sido
preparadas y testeadas en metanacion de CO» [15]. Desafortunadamente, los intentos de
encapsular nanoparticulas de Ni no han sido exitosos hasta el momento. Se eligieron
nanoparticulas de 6xido de cobalto encapsuladas en silice mesoporosa para incorporarlas al papel
ceramico como alternativa a la impregnacién directa. Este trabajo se realizé en colaboracién con
el estudiante de maestria Luis Lugo como parte de su pasantia de investigacién y su tesis de

maestria, desarrollada en el Instituto de Ingenieria Quimica de la Universidad de Ulm.

El procedimiento descripto por Kruse et al. [16] se empled para preparar el material de cobalto
encapsulado. En primera instancia, nanoparticulas de CosOas se sintetizaron mediante un
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tratamiento solvotermal de una solucién precursora, y luego se encapsularon en un cascarén
mesoporoso de SiO> mediante el proceso Stober, con TEOS (tetraetil ortosilicato) como fuente
de silicio y CTAB (bromuro de cetiltrimetilamonio) como agente generador de poros. El
procedimiento de sintesis se llevé a cabo como sigue. Para obtener la suspension de nanoparticulas
de Co304, 3.32 g of Co(NO3)2x6H-0 (Alfa Aesar(®) y 6.64 g of PVP (polyvinylpyrrolidone) (Alfa
Aesar(R)) se disolvieron en 375 ml de ethanol 96 % (AMRESCO(®). La solucién se colocé en
autoclaves y en un horno calentado a 453 K durante 3 h. Los autoclaves se enfriaron luego con
agua corriente. Posteriormente, se disolvieron 0.26 g de CTAB (AMRESCO®®) en 24 ml de agua
desionizada y 30 ml de etanol al 96 %. Esta solucién se colocé en un balén junto con 10 g de la
suspensién de Co obtenida y 2.5 ml de amoniaco acuoso (Carl Roth) y se agit6. Luego, se
afiadieron gota a gota 0.85 ml de TEOS (Merck) y se dejé reaccionar la mezcla durante 2 h.
Después de la sintesis, la suspension se centrifugé a 10000 min-! por 5 min, y se enjuagé con agua
desionizada 3 veces con pasos de centrifugacion intermedios. Los sélidos recogidos se secaron
durante la noche a 353 K y se calcinaron a 773 K durante 6 h. Este material fue denominado
"Co®@Si-A". Adicionalmente, se propuso preparar particulas core-shell con un cascarén mas
delgado, lo que serfa beneficioso para incorporar una mayor proporcién de material activo en las
fibras. Para ello, las cantidades de CTAB y TEOS se redujeron proporcionalmente. En este caso,
se redujeron a la mitad, de modo que se utilizaron 0.13 g de CTAB y 0.425 ml de TEOS por
cada 10 g de Co suspensiéon. El resto del procedimiento fue idéntico. Cabe sefalar que la
centrifugacién de estas muestras para recuperar los sélidos fue muy dificultosa, debido al pequefio

tamaiio de particula. Este material fue etiquetado como "Co@Si-B".

El calculo tedrico del contenido de cobalto basado en el procedimiento de sintesis da como
resultado 8.7 % en peso de Coy 15.6 % en peso de Co para Co®@Si-A y Co@Si-B respectivamente.
No esta claro hasta qué punto el material utilizado en la sintesis se retiene en el producto final de
core-shell. Los pesos obtenidos después de la calcinacién muestran aproximadamente entre un 10
y un 15 % de diferencia con respecto a la retencion total de cobalto y SiO» (para Co®@Si-A y
Co@Si-B respectivamente). La diferencia podria deberse a pérdidas durante la centrifugacion y
manipulacion, o a una sintesis incompleta. Seria necesaria una caracterizacion cuantitativa para
determinar el contenido exacto de cobalto de los materiales. Aqui, se considerard el contenido
tedrico.

Se tomaron imagenes TEM (microscopia electronica de transmision) para los dos materiales, con
un microscopio Jeol 1400 operando a 120 kV. Las imagenes (ver ejemplo en la Figura 2.10)
muestran que las nanoparticulas de Co se encapsularon con éxito en pequefios grupos dentro de
“shells” de silice mesoporosa de tamafio bastante uniforme. No se observaron nanoparticulas de
cobalto fuera de los shells. También es visible que el material preparado con la mitad de silice
presenta un shell mas delgado, y las particulas son de menor tamano. Para ambos materiales, el
tamafio de 75 particulas core-shell se midié a partir de las imagenes TEM utilizando el software
ImageJ. La distribucion del tamafio de particula también se muestra en la Figura 2.10. Para
Co@Si-A, el diametro promedio obtenido fue de 154 nm, y para Co®@Si-B, fue de 125 nm. Esto

representa una reduccion en el volumen del shell de aproximadamente un 50%, si se considera
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que el diametro medio del niicleo es de 50 nm. Se realizaron mediciones de adsorcién de N> para
ambos materiales. La superficie BET de Co@Si-A resulté ser 800.4 m?2 g1, y el tamafio de poro
medio calculado con el modelo BJH (Barrett-Joyner-Halenda) fue de 2.1 nm. Para Co®@Si-B, el
area superficial BET fue de 728.9 m2 g'! y el tamafio de poro medio fue de 2.2 nm. El area
superficial algo menor para el segundo material se debe a su menor porcentaje en peso de silice.
llsemann et al. [14] reportaron una superficie BET de 874 m2 g y un tamafio de poro de 2.7 nm
para un material preparado con el mismo procedimiento, y un contenido de silice 1.5 veces mayor
que el material Co@Si-A, lo cual parece ser consistente con el resultados obtenidos aqui.

TR B TV

120 140 160 180 200 80 100 120 40 160 180

1
shell diameter (nm) shell diameter (nm)

Figura 2.10: Imagenes TEM de cobalto encapsulado en silice mesoporosa (core-shell) y distribuciones de
tamanfio de particula correspondientes (75 mediciones cada una) con ajuste de distribucion normal. A:
Co@Si-A. Diametro medio del shell = 154 nm; desviacion estandar = 13 nm. B: Co@Si-B. Diametro
medio del shell = 125 nm; desviacion estandar = 12 nm.

Cecchini et al. [8,17] propusieron en su trabajo la preparacion de hojas de papel ceramico con
zeolitas incorporadas, como catalizadores para la oxidacion del CO. Observaron que la
incorporacion de las zeolitas a la suspension durante el proceso de fabricacién de papel daba como
resultado una encapsulaciéon parcial o cobertura de los cristales de zeolita por el ligante. Como
resultado, los catalizadores asi preparados fueron menos activos que aquellos en los cuales las
zeolitas se incorporaron luego de calcinada la hoja de papel ceramico. Debido a esto, las particulas
de core-shell aqui sintetizadas se incorporaron a la estructura fibrosa suspendiéndolas en un
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solvente y luego impregnando la suspensién obtenida en muestras de papel ceramico, seguido de

secado y calcinacién de las muestras para permitir la adhesion a las fibras.

Para la impregnacion de las particulas core-shell sobre el papel ceramico, se consideré la capacidad
de absorcion del papel cerdmico como en la seccién 2.2.1 (5 ml g1), y el procedimiento fue
analogo al ya descrito. Se utilizé agua desionizada como solvente para la suspension. También se
ensayo el etanol, pero su baja tension superficial causé que la suspension se acumulara en la cara
inferior de la muestra, por lo que las particulas se distribuyeron de manera desigual y no se fijaron
adecuadamente en la estructura fibrosa. La cantidad deseada de material se suspendié mediante
un tratamiento con ultrasonido de 30 min, seguido de agitacién durante 1 h. El correspondiente
volumen de suspension a impregnar se tomd con una pipeta mientras la suspension se mantenia
agitada. Después de la impregnacion, las muestras de papel ceramico se secaron a 403 K durante
la noche y se calcinaron. La temperatura de calcinaciéon fue 873 K para permitir una suave
sinterizacién de la silice mesoporosa, manteniendo la estructura porosa de las particulas. Silencieux
et al. [18] depositaron una pelicula de particulas de silice mesoporosa sobre una lamina de silicio,
y estudiaron la sinterizacién de las particulas a diferentes temperaturas. Demostraron que la
calcinacién a temperaturas superiores a 973 K provoca modificaciones en la estructura mesoporosa

de las particulas de silice, causando reduccién del didmetro y del volumen de los poros.

La cantidad de material core-shell incorporada al papel cerdmico se puede cuantificar mediante
experimentos de adsorcién de N2 y calculo del area de superficie especifica con el modelo BET.
La fraccion en peso del material mesoporoso (Xcore—shell) S€ €stima empleando la ec. 2.5, como
sugerido por Vu et al. [19] y aplicado por Cecchini et al. [8] para materiales zeoliticos depositados
sobre materiales fibrosos ceramicos y celulésicos. La superficie BET de las fibras ceramicas se

consideré en 20 m2 g1 (ver seccion 2.1.4).

SBET,muestra = SBET,core—shell . Xcore—shell T SBET,PCer . (1 - Xcore—shell) ec. 2.5

Para comprobar la adhesién de las particulas de core-shell a las fibras, se trataron muestras de
papel ceramico con 20 % en peso de materiales core-shell con ultrasonido durante 1 min, y la
pérdida de material se estimé con la reduccién en el area de superficie BET, asumiendo que solo
el material core-shell se separa de la estructura del papel ceramico. Tabla 2.7 resume las muestras
que se analizaron, su superficie y la pérdida de material estimada debido al tratamiento con
ultrasonido. Dado que los analisis de adsorcién de N> fueron destructivos para las muestras de
papel ceramico (debido a la geometria de la celda en que se realiza el ensayo), las mediciones con
y sin tratamiento con ultrasonido corresponden en realidad a diferentes muestras, que sin embargo
se prepararon al mismo tiempo y con idéntico procedimiento. Se puede ver que la pérdida de
material debido al tratamiento con ultrasonido fue solo alrededor del 10 % para ambas muestras,
lo cual es bastante bajo, y sugiere que las particulas core-shell se encuentran adecuadamente
adheridas a la estructura fibrosa. También se puede observar que el area de superficie BET para
las muestras antes del tratamiento se estima adecuadamente empleando la ec. 2.5.
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Tabla 2.7: Muestras de materiales core-shell soportados sobre papel ceramico que se utilizaron

para pruebas de adhesion. Area superficial BET antes y después del tratamiento con ultrasonido.

Muestra SBET SBET post % reduccién de % estimado pérdida
(m?g1) ultrasonido (m2 g?) area sup. material (ec. 2.5)
Papel ceramico con 20 %
en peso Co@Si-A 175.64 163.77 6.7 7.9
4 0
Papel ceramico con 20 % 158.67 145 55 8.3 114

en peso Co@Si-B

Se prepararon muestras de papel ceramico con materiales core-shell para los ensayos cataliticos,
con el procedimiento ya descrito. Se da un resumen de las muestras preparadas en la Tabla 2.8.
El contenido de cobalto de la muestra se calculé con el contenido de cobalto teérico del material
core-shell, que se deriva de la suposicion de retencién completa de Co y SiO2 durante la sintesis

del core-shell, como ya se describio.

Tabla 2.8: Muestras de papel ceramico preparadas con materiales core-shell de cobalto.

Muestra Denominacion Contenido de Co (% peso)
Papel ceramico con 2.7 % en peso Co@Si-A 2.7%Co®Si-A/PCer 0.23
Papel ceramico con 10 % en peso Co®@Si-A 10%Co@Si-A/PCer 0.87
Papel ceramico con 20 % en peso Co@Si-A 20% Co@Si-A/PCer 1.75
Papel ceramico con 20 % en peso Co@Si-B 20%Co@Si-B/PCer 3.12

2.3. Ensayos cataliticos

Los experimentos cataliticos se realizaron en colaboracion con el estudiante de maestria Luis Lugo
en el Instituto de Ingenieria Quimica de la Universidad de Ulm. Los catalizadores preparados en
este capitulo se probaron en metanacién de CO» en un reactor de lecho fijo a escala de laboratorio.
El equipamiento consta de tres secciones: una secciéon de mezcla de gas para preparar los gases
de alimentacion, el reactor de lecho fijo con un didmetro interno de 10 mm, calentado por un
horno de calentamiento por resistencia, y una seccién analitica aguas abajo. La Figura 2.11

muestra un diagrama de flujo de proceso con el equipo utilizado.

En la seccion de aguas arriba, un controlador de flujo masico para cada gas (MFC, Bronckhorst
EL-FLOW(®) permite alimentar diferentes composiciones de gas al reactor. Luego, los reactivos
pasan por el reactor, que es calentado por el horno, en direccion descendente. Aguas abajo, el
gas de salida pasa a través de un condensador para eliminar el agua de la corriente de productos.
La composicion del gas producto seco se analiza mediante un cromatdgrafo de gases (GC,
ThermoScientific TRACE ™ 1310) equipado con un detector de conductividad térmica (TCD).
El GC permitié determinar las fracciones volumétricas de CO,, CO, CHa vy Ar, y también detectar
hidrocarburos superiores si estuvieran presentes. También se conectd en linea un espectrémetro

de masas (MS, Pfeiffer Vaccum PrismaPlus®) que permitié monitorear los experimentos en
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tiempo real, aunque no se utilizdé para cuantificar las composiciones. El gas de alimentacién
también podria desviarse directamente a la seccion analitica (sin pasar por el reactor) para medir
su composicion. El equipo se controla desde una interfaz de usuario, de modo que las condiciones
de operacion (flujos de gas, temperatura y presion) se pudieron modificar y monitorear facilmente.

bypass

venteo

MS GC

reactor —|
y horno P>

condensador

Figura 2.11: Diagrama de flujo de proceso con el reactor de lecho fijo empleado para los experimentos de

reaccion.

El didmetro del reactor de 10 mm se eligié para permitir una facil instalacién de los papeles
ceramicos catalfticos cortados y preparados como discos de 10 mm, que encajan bien en el interior
del tubo, y no se deslizan ni se mueven, debido al buen contacto con la pared. El reactor de acero
inoxidable se construyé con un tubo de 10 mm de diametro interno (150 mm de longitud) en la
parte superior soldado a un tubo de 9 mm de didmetro interno en la parte inferior (70 mm de
longitud). Esta reduccién en el didametro del tubo funcion6 como un soporte que mantenia
ubicados los discos de papel ceramico. La longitud de la seccion calefaccionada del horno (120
mm) permitié que el gas de alimentacion se calentara adecuadamente antes de llegar al lecho del
catalizador (ver Figura 2.12). La medicion de temperatura para los experimentos se realizd
mediante una termocupla tipo K que se introdujo en el reactor a través de una conexién en la
entrada. El punto de medicién se ubicé en la parte superior del lecho de catalizador, antes de que
el flujo de gas de reactivos ingrese al lecho de papel ceramico, por lo que corresponde a la
temperatura de entrada. No fue posible medir la temperatura dentro del lecho catalitico, porque
la introduccién de una termocupla requeria romper la estructura de los papeles ceramicos, lo cual
era dificil de realizar en la practica y podia conducir a caminos preferenciales y bypass. Las
mediciones de temperatura se realizaron previamente con el reactor vacio en la posicién del centro

del lecho catalitico, y también en diferentes posiciones aguas arriba en la longitud del reactor.
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Esto permitié calibrar la temperatura de consigna del horno, para asegurar la temperatura deseada

en la entrada del reactor.

inlet gas flow

4

L thermo-
couple
thermocouple\ 5 discs blank
N ceramic paper
o« |~
10 discs
catalytic 20 mm 2 3 i
ceramic paper Y meaing
(or packed bed)
| | 5 discs blank
! A ceramic paper
| 1
! ! position of
| | i
s mml: catalytic bed oven
f—s
10 mm

Figura 2.12: Esquematica del reactor y lecho catalitico. Fotografia del reactor en la instalacion.

Para todos los experimentos realizados, el lecho de catalizador fue soportado por 5 discos de
papel ceramico “blanco” (no activo) en la parte inferior (mantenidos en su lugar por la reduccion
en el tubo descrita anteriormente). A continuacién se colocaron los papeles ceramicos cataliticos.
En todos los casos se utilizaron 10 discos de papel ceramico catalitico, dando una longitud de
lecho de 20 mm, como se ve en la Figura 2.12. Esta longitud del lecho también se mantuvo para
los experimentos realizados con catalizadores en lechos empacados. Sobre el lecho del catalizador,
se colocaron 5 discos de papel ceramico blanco para asegurar un flujo de entrada completamente
desarrollado. Previo a los experimentos cataliticos, los catalizadores se redujeron in situ, siguiendo
el mismo procedimiento para todos los casos. La reduccién se realizé en un flujo de 50 ml min-!
(STP) H2 a 300 kPa. La temperatura se elevo a 513 K desde la temperatura ambiente (a 2 K
min-1) y se mantuvo durante 1 h. Luego, la temperatura se elevé a 673 K (2 K min'l) y se mantuvo
durante 12 h. Si era necesario un periodo de espera antes del experimento de reaccion, el flujo se
cambiaba a 50 ml min! (STP) de Hz/Ar = 1/9, y el reactor se enfriaba y se mantenia a 323 K

hasta comenzar el experimento de reaccion.

Para realizar experimentos con un catalizador ya reducido, la alimentacién de gas deseada se pasé
a través de la seccién analitica para determinar las composiciones de entrada. Se realizaron tres
o cuatro inyecciones en el GC cada 20 minutos, y se promediaron las composiciones. Se utilizd
una cierta cantidad de Ar como patrén interno para todos los experimentos. Las fracciones de H»
se calcularon a partir de la diferencia de las fracciones de CO2 y Ar. Posteriormente, el flujo se
cambié al reactor, y el reactor se calentd para alcanzar la temperatura de entrada deseada. Por
lo general, pasaban 20 minutos para garantizar que el reactor alcanzara el estado estacionario, lo
cual se verificé monitoreando los cambios de sefial en el MS. Se realizaron tres o cuatro mediciones
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de GC cada 20 minutos para analizar la composicion del gas del producto seco. La conversién de
CO2 (Xco,) y la selectividad hacia CHa (Scy, ) se calcularon segin laec. 2.6 y la ec. 2.7, utilizando
las fracciones de Ar como estandar. Luego, se promediaron los valores de conversién y selectividad
para todas las mediciones de GC. Se varid la temperatura de alimentacién y se repiti¢ el
procedimiento de medicién.

_ YCOZ,out YAr,in

Xco, = 1 ——F———
’ YAr,out YCO,,in ec. 2.6

S _ y CHy,out
CH, —
Ycoain  Ycogout ec. 2.7
Ar,out
rou y Ar,in y Ar,out

El papel ceramico blanco y el propio tubo del reactor se testearon en reaccién con un flujo de
composicion molar CO2/H2/Ar 1/3.5/1, a 300 kPa y 553 — 723 K, para descartar sus posibles
influencias en la conversion de diéxido de carbono. No se detectaron CHa4 ni CO en la salida del

reactor para el rango de temperatura utilizado.
2.3.1. Catalizadores de Ni

Los catalizadores de papel ceramico con Ni preparados y mostrados en la Tabla 2.6 se ensayaron
en reaccién. La Tabla 2.9 muestra las composiciones de entrada para los experimentos realizados
con catalizadores de Ni, asi como el peso de la muestra y la cantidad total de Ni en el reactor.
Como se explicé anteriormente, para las muestras de papeles ceramicos cataliticos, el lecho de
catalizador constaba de 10 discos, y media 20 mm de longitud. Todos los experimentos se
realizaron con un caudal de 60 ml min-1 (STP) a una presién de 300 kPa, y temperaturas de
553, 573, 593 y 623 K.

Tabla 2.9: Muestras utilizadas para cada experimento con catalizadores de Ni y composicion de las

corrientes de gas de entrada.

Experimento - Masa Contenido nominal anten|do reaal Composicion de entrada,
Muestra muestra Ni en reactor (mg) Ni‘en reactor CO2/Ha/Ar
(mg) (mg)
1 - 2.6%Ni/PCer 380.1 9.6 9.9 1/3.1/1.02
2 - 5%Ni/PCer 385.5 18.3 17.8 1/3.38/1
3 - 10%Ni/PCer 426.1 38.7 36.5 1/3.39/1
4 - 5%Ni/Ax03 200.4 10.02 - 1/3.45/1

a Estimado por diferencia de peso de los discos de papel ceramico antes y después de la impregnacién y
calcinacion.

A modo de comparacién, también se ensayd un catalizador de pellets que constaba de 5 % en
peso de Ni sobre Al2Os. Este catalizador de pellets se preparé mediante impregnacion hiimeda
incipiente de esferas de Al2O3 (1 mm, PURALOX, Sasol Alemania) con una solucién precursora
de Ni(NO3)2 y calcinacién en aire a 573 K [20]. El catalizador se designé como "5%Ni/Al>O3".
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Un experimento de adsorcion de N2 en un dispositivo Micromeritics 3Flex permitié determinar
valores para la superficie BET del material (152 m2 g1) y un tamafio de poro medio con el modelo
BJH (10 nm). El volumen de poros, calculado a partir de un punto de adsorcién con una presion
relativa de 0,995, resulté ser de 0.36 cm3 gl. Para el experimento de reaccion, se mezclaron
200.4 mg de catalizador 5%Ni/Al>O3 con esferas inertes de AloO3 del mismo tamafio, con el fin
de lograr un lecho catalitico de 20 mm de longitud, lo cual resulté en una dilucion de
aproximadamente 1 parte de catalizador a 9 veces material inerte. El lecho empacado se colocé
entre dos juegos de 5 discos de papel ceramico blanco, como para todos los experimentos de

reaccion.

La Figura 2.13 muestra los resultados de conversién de CO2 y selectividad hacia CH4 obtenidos
con los diferentes catalizadores. La curva punteada en el grafico representa las conversiones de
equilibrio para las condiciones experimentales del experimento con el catalizador de 5%Ni/Al>O3
(300 kPa, CO2/Ho/Ar = 1/3.45/1). Las composiciones de salida, y los valores de conversion y
selectividad se muestran en el Apéndice, seccion 2.5.1. Para las mediciones correspondientes a los
papeles ceramicos cataliticos, el incremento en la actividad del catalizador es aproximadamente
proporcional al contenido de Ni. Duplicar el porcentaje de Ni produce el doble de conversién para
valores inferiores al 20 %, donde el reactor podria considerarse diferencial. Esto sugiere
caracteristicas superficiales similares en términos de distribucién de material activo, para las
muestras de papel cerdmico con diferente contenido de Ni. Los resultados experimentales de los
catalizadores de Ni se estudian méas a fondo en el Capitulo 4, donde se replican con simulaciones,

empleando el modelo desarrollado.
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Figura 2.13: Conversion de CO> y selectividad hacia CH4 para experimentos con catalizadores de Ni. La
linea discontinua representa la conversion de equilibrio para el experimento con 5%Ni/Al>Os. La
selectividad de equilibrio es cercana al 100 % para todas las condiciones experimentales utilizadas.

La selectividad hacia CH4 lograda fue superior al 95% para los experimentos con 5%Ni/PCer y

10%Ni/PCer, y el efecto de la temperatura sobre la selectividad es bastante pequefio. Para el
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catalizador 2.6%Ni/PCer la selectividad fue algo menor, del orden del 92 %. Esto podria deberse
al menor grado de avance de la reaccién. Las pequenas cantidades de subproducto CO que se
generan a través de la reaccién inversa de water-gas shift podrian eventualmente convertirse al
menos parcialmente en CH4 a través de la metanacion de CO, si se les diera suficiente tiempo de
residencia. Esto se debe a que la selectividad de equilibrio hacia CH4 permanece por encima del
99 % para las condiciones experimentales empleadas. La relacion CO2/H> mas alta también podria
reducir la selectividad, ya que las velocidades de ambas reacciones de metanacion se verian menos
favorecidas por las menores concentraciones de Hz, con respecto a la reaccién de water-gas shift.
Finalmente, efectos del tamafo de particula metalica entre catalizadores de diferente carga de
metal también podrian estar involucrados en el menor valor de selectividad. Se ha reportado que
las diferentes vias de reaccién para la hidrogenacién de CO» dependen del tamaiio de particula del
metal. Las pequefias nanoparticulas de metal presentes en los catalizadores con menor carga de
metal parecen inducir una mayor tasa de formacion de CO, lo que resulta en una menor
selectividad hacia CHa. [21-23]. Wu et al. [24] propusieron que en particulas muy pequefias de Ni
(que observaron en catalizadores de baja carga de Ni) la hidrogenaciéon de CO:> seguia
principalmente una ruta consecutiva en la que el CO era el intermediario, lo que podria deberse a
una baja cantidad de sitios de adsorcién de Ho, y resultaba en una selectividad hacia CH4 mas
baja. En los aglomerados de Ni mas grandes, eran relevantes tanto la via de reaccién directa hacia

metano como la via consecutiva.

El catalizador de pellets muestra una actividad muy alta en comparacion con los papeles
ceramicos, ya que casi alcanza conversiones de equilibrio para las temperaturas mas altas
ensayadas. En particular, la actividad es mucho méas alta que para el catalizador 5%Ni/PCer, que
tiene la misma carga de Ni, y el catalizador 2.6%Ni/PCer, que representé una cantidad de Ni en
el reactor similar durante los experimentos (10 mg). El catalizador de pellets parece ser un orden
de magnitud mas activo. Se puede calcular una velocidad de reaccién para el consumo de CO»
por masa de Ni para los experimentos realizados a 553 K (los resultados para el catalizador de
pellets todavia se encuentran considerablemente lejos del equilibrio). Los valores obtenidos son
1.52 mmol min-! g1 para el 2.6%Ni PCer, 1.13 min't g1 para el 5%Ni/PCer y 18.3 min-! g1 para
el 5%Ni/Al,Os. Esto representa un factor de 16 entre los dos catalizadores con 5 % en peso de
Ni. La elevada actividad del pellet podria deberse a una combinacién de especies de Ni méas activas
y una mejor distribucién de los sitios activos. Es probable que la superficie especifica de los
materiales sea un factor importante. El pellet presentd una superficie BET aproximadamente 7.5
veces mayor que el papel ceramico, lo que favoreceria la distribucién de los sitios activos durante
la impregnacién. Las fibras de papel ceramico ofrecen Gnicamente su superficie externa para la
deposicién de metal, y es probable que el Ni se deposite en agregados de mayor tamafio sobre la
superficie. Son necesarios ensayos de caracterizacidon adicionales para investigar en detalle la

distribucion de la fase activa en ambos tipos de catalizadores.

Los catalizadores de papel ceramico parecen estar en desventaja en comparacién con el catalizador
de pellets, porque su actividad es menor, lo que significa que se necesita una mayor cantidad de
catalizador para lograr similares conversiones en las mismas condiciones de reaccién. Sin embargo,

en una escala técnica, el catalizador de pellets podria verse afectado por la generacién y
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transferencia de calor en mayor medida que los catalizadores de papel cerdmico, porque la
concentracion de sitios activos por unidad de volumen es mayor y la eliminacién de calor podria
no ser suficientemente efectiva. En el caso del equipo experimental empleado, las limitaciones del
transporte de calor podrian haber influido en las temperaturas en el lecho del catalizador. La
actividad del catalizador de pellets podria no ser 16 veces mayor que la del papel ceramico. En
parte, la diferencia en los valores de conversién podria deberse a un incremento en las velocidades
de reaccién debido a las mayores temperaturas, ya que la produccién de calor es un orden de
magnitud mayor. La posible influencia del calor de reaccién en los experimentos con papeles
ceramicos y catalizador de pellets se estudia en el Capitulo 4, mediante simulaciones con el modelo

desarrollado.
2.3.2. Catalizadores de Co

Los papeles ceramicos cataliticos con Co de la Tabla 2.6 y la Tabla 2.8 fueron probados en
reaccion. Los pesos de las muestras y las cantidades totales de Co en el reactor, asi como las
composiciones de entrada se muestran en la Tabla 2.10. Nuevamente, el lecho de catalizador en
cada caso consté de 10 discos de papel ceramico, con una longitud de 20 mm. Todos los
experimentos se realizaron con un caudal de 150 ml min? (STP), a una presién de 300 kPa y
temperaturas de 553, 573, 593 y 623 K. También se ensaydé un lecho empacado de material de
core-shell diluido. Para ello una pastilla se prensé a 1.5 Tn con material Co@Si-A, se trituré en
un mortero y se tamizé para obtener particulas de 150 um. El material de core-shell (10.5 mg)
se diluyé en 2.9 g de perlas de vidrio de la misma granulometria (SiLi®), Sigmund Lindner), para
una longitud del lecho de 20 mm. La muestra se etiqueté como “Packed bed Co@Si-A”.

Tabla 2.10: Muestras utilizadas para cada experimento, y composicion de corrientes de gas de entrada.

Masa Contenido nominal Contenido real Composicion gas
i - 0 0 a
Experimento - Muestra m(unisgt)ra Co e(r;q;e)actor Co e(nmrsgﬂctor entrada, COu/Ha/Ar
1-1.8%Co/PCer 388.5 6.8 6.3 1/2.81/4.7
2 - 3.4%Co/PCer 395.7 12.8 13.0 1/2.75/4.7
3 - 2.7%Co®Si-A/PCer 384.1 0.9 0.8 1/2.67/4.7
4 - 10%Co®@Si-A/PCer 410.3 3.3 3.0 1/3.0/4.7
5 - 20% Co@Si-A 447.0 6.4 6.7 1/2.93/4.7
6 - 20%Co@Si-B/PCer 4497 11.4 13.3 1/2.78/4.7
7 - Packed bed 105 0.9 - 1/2.67/4.7

Co@Si-A

a Estimado por diferencia de peso de los discos de papel ceramico antes y después de la impregnacion y
calcinacion.

La Figura 2.14 muestra los resultados obtenidos para los catalizadores de cobalto en términos de
conversién de CO> y selectividad hacia CHa. Las composiciones de salida y los valores de
conversién y selectividad obtenidos se muestran en el Apéndice, seccion 2.5.2.
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Figura 2.14: Conversion de CO> y selectividad hacia CHa4 para experimentos con catalizadores de Co.

Se puede hacer una comparacion entre los experimentos 3 y 7, que se realizaron con el mismo
contenido de Co en el reactor. El catalizador 2.7%Co®Si-A muestra una conversién algo mas alta
que el material core-shell preparado como un lecho empacado (“Packed bed"). Esto podria deberse
a efectos del soporte de papel ceramico sobre el flujo dentro del reactor. El lecho empacado
estaba constituido por particulas de polvo, con un tamafio de particula de alrededor de 150 pm,
para las cuales la porosidad tipica del lecho es de alrededor de 0.3 - 0.4. Con estas condiciones,
se podrian generar vias de flujo preferenciales dentro del empaque, lo que provocaria una
distribucion irregular del flujo y, por lo tanto, shortcuts en el flujo del gas de reactivos. En
contraste, el papel cerdmico tiene una porosidad de 0.75, y las fibras colocadas al azar
probablemente favorezcan el mezclado del flujo en direccién radial, en la seccién transversal del
reactor, de modo que minimizaria la aparicién de caminos preferenciales. Otra posibilidad es que
la presién aplicada sobre las particulas core-shell para formar particulas mas grandes haya causado
algan tipo de limitacién por difusion o conveccién para que los reactivos accedan a los sitios
cataliticos, ya que las particulas core-shell no solo tendrian una capa (el shell) que encapsula el
metal activo, sino que también estarian rodeadas de mas particulas en estrecho contacto. La
selectividad hacia CHa4 también es mayor para el material con soporte de papel cerdmico. Esto
podria estar relacionado con el mayor grado de avance de la reaccién, dada la via de reaccién
consecutiva de generacion de CO (a través de la reaccion inversa de water-gas shift) y metanacion
de CO, que, para conversiones mas bajas, da como resultado una mayor proporciéon de CO en la
corriente de salida.

Los valores de conversién de CO» obtenidos para papel ceramico con diferentes cantidades de
material Co@Si-A (experimentos 3, 4 y 5) aumentan con el porcentaje de core-shell, lo cual es
esperado, ya que simultaneamente aumenta el contenido de Co. Sin embargo, la conversién no es
proporcional al contenido de Co a valores de conversion bajos, como serfa de esperar para un
reactor diferencial. A medida que el contenido de Co se multiplica por = 3.5 (experimentos 3y
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4), la conversion aumenta de 3.5 a 2.5 veces a lo largo del rango de temperatura, pero una
duplicacion adicional del contenido de Co (experimentos 4 y 5) solo causa que la conversion
aumente alrededor de 25 % del valor original. Ademas, los valores de conversién que resultaron
para el experimento 6 son muy similares a los del experimento 5, aunque el contenido de Co en el
reactor fue un 80 % mayor. Los valores de conversién obtenidos para el experimento 1 (papel
ceramico impregnado) podrian compararse con el experimento 5 (papel ceramico con core-shell),
que se realizé con un contenido de Co muy similar en el reactor, y lo mismo podria hacerse para
los experimentos 2 (impregnado) y 6 (core-shell). En ambos casos, los catalizadores impregnados
producen conversiones muy similares a las obtenidas con los materiales core-shell. Asi, la
incorporacion de cobalto en forma de core-shell en lugar de una simple impregnacién no mejora a
priori de forma notable la actividad de los papeles ceramicos cataliticos. Esto podria significar que
el nimero de sitios activos no aumenta (es decir, la dispersion es similar), o que un incremento
en el nimero de sitios activos en el material de core-shell podria estar de alguna manera

enmascarado por una menor accesibilidad de los reactivos a esos sitios.

Parece haber un limite superior para la conversiéon lograda a medida que se incrementa el contenido
de cobalto, lo que podria verse influenciado por varios factores. En primer lugar, dado que la
relacion molar de entrada CO2/H> es menor que la relacion estequiométrica (1/4) para todos los
experimentos, las conversiones de equilibrio son menores que los valores para una alimentacion
estequiométrica. Cuando la relacion es 1/2.8, las conversiones de equilibrio (considerando que no
hay deposicién de carbdn) estan alrededor del 55 — 60 %, mientras que las conversiones de
equilibrio para una alimentacion estequiométrica estan alrededor del 94 — 97 % para el rango de
temperatura empleado. Otro factor seria que la superficie disponible para depositar material activo
sobre las fibras ceramicas podria estar de algiin modo “saturada”, de modo que la incorporacién
de mas material activo no incrementara el nimero de sitios activos accesibles, o que las particulas
estuvieran bloqueando parcialmente el acceso a los sitios activos. Esto podria ser relevante para
los catalizadores de core-shell, pero probablemente no sea el caso de los catalizadores
impregnados, ya que los papeles cerdmicos se impregnaron anteriormente con hasta un 10 % en
peso de Ni (ver seccion 2.2.1) y la actividad aln se incrementé de forma casi proporcional.
Finalmente, la deposicion de carbén soélido sobre los catalizadores debido a la reaccidon de
Boudouard (2CO(g) = C(s) + CO,(g)) podria estar limitando las velocidades de reaccion vy
provocando la desactivacion del catalizador. Es muy probable que éste sea el caso, considerando
que la relacion de alimentacién de CO» a H» utilizada para los experimentos es considerablemente
menor que la estequiométrica, por lo que podria encontrarse una fase de carbono sélido en
equilibrio. Para temperaturas entre 553 y 623 K y 300 kPa de presién, cualquier composicién de
entrada con una relacion CO2/H» superior a 1/3 estaria en equilibrio con una fase de carbon
sélido, por lo que la deposicion de carbon esta favorecida termodinamicamente [25,26]. Esta es
una causa conocida vy frecuente de desactivacién del catalizador, ya que los sitios activos son
bloqueados por el depdsito sélido. llsemann et al. [14] confirmaron que la deposicién de carbdn
fue una causa de desactivaciéon para los catalizadores core-shell de cobalto a temperaturas
superiores a 573 K. El efecto se observé principalmente para la metanacién de CO, pero también

para la metanacion de COj, aunque a un ritmo mucho mas lento, debido a las condiciones
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estequiométricas en las que se llevaron a cabo los experimentos. Los autores propusieron que el

bloqueo de los mesoporos en la silice mesoporosa por el carbén podria agravar la desactivacion.

Riani et al. [27] observaron desactivacién debido a la sinterizacion y la deposicién de carbdn en
un catalizador de nanoparticulas de Co, durante experimentos de metanacion de CO». Realizaron
experimentos con escalones de temperatura, en los que la tasa de desactivacion para la metanacion
aumentaba con cada incremento de temperatura, lo que los autores atribuyeron a deposicién de
carbdén. Sin embargo, no hubo una desactivacién marcada para la reaccién de water-gas shift vy,
como resultado, la selectividad hacia CHas disminuyd irreversiblemente. Un mecanismo similar
podria explicar la tendencia observadas en la selectividad en los experimentos aqui realizados. La
selectividad se veria positivamente influenciada por los incrementos en el grado de avance con el
aumento de la temperatura (debido a la via de la reaccion consecutiva de reaccion inversa de
water-gas shift y metanacién de CO), y negativamente influenciada por la deposicién de carbon.
Esta podria ser la razén por la que la selectividad aumenta ligeramente con la temperatura para
los catalizadores impregnados (experimentos 1 y 2) y disminuye para el papel cerdmico con
catalizadores de core-shell con contenido de cobalto y conversiones similares (experimentos 4, 5
y 6). Los catalizadores impregnados también muestran un crecimiento en la conversion
ligeramente mas pronunciado con la temperatura, en comparacién con los catalizadores de papel

ceramico con core-shell.

La Figura 2.15 muestra los valores de las fracciones molares de CHs y CO medidos para los
experimentos 1 y 5, que tenian el mismo contenido de Co en el reactor. Las mediciones de GC se
tomaron a intervalos de 20 min. La conversion y la selectividad muestran tendencias decrecientes,
que se vuelven mas pronunciadas para temperaturas mas altas. Si la posibilidad de sinterizacion
se descarta, o se la considera un mecanismo de desactivacion menor para los catalizadores core-
shell [14], la deposicion de carbono parece ser la causa mas probable de la disminucién de la
conversion y la selectividad. Se puede apreciar que la fraccién molar de CHs4 aumenta a medida
que aumenta la temperatura, pero luego disminuye entre cada inyeccion de GC a la misma
temperatura, lo cual se vuelve mas pronunciado para las temperaturas mas altas. La fracciéon
molar de CO no disminuye, sino que aumenta ligeramente y luego se mantiene constante para
cada temperatura ensayada. Esto sugiere que la desactivacion por deposicion de carbono afecta
principalmente a las reacciones de metanacion, y no a la via de water-gas shift, lo que parece
concordar con los resultados observados por Riani et al. [27].

Para el catalizador impregnado (experimento 1), la fraccion molar de CHs también disminuye para
cada temperatura, pero de manera menos prominente. A la temperatura mas baja de 553 K, Ia
fraccion molar de CH4 obtenida es dos veces mayor para el experimento 5 que para el experimento
1, lo que sugiere una actividad intrinseca mas alta. A medida que se incrementé la temperatura,
el incremento en la fraccién molar de CHa4 fue mas pronunciado para el experimento 1, hasta que
finalmente alcanzé valores muy similares al experimento 5 (a 623 K), probablemente debido a la
desactivacién mas fuerte observada para este (ltimo. Esto se vio reflejado en la Figura 2.14,
donde la conversién promedio para cada temperatura mostré una mayor pendiente con la

temperatura. A 623 K, la fraccion molar de CH4 para el experimento 5 disminuyé un 33 % en 60
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min. El Experimento 1 se mantuvo funcionando durante la noche una vez que alcanzé los 623 K
(ver Figura 2.16). La fraccion molar de CHs disminuyé 33 % después de 260 min a esta
temperatura, por lo que en este caso, la desactivacion fue 4 veces mas rapida para el catalizador
de papel ceramico con particulas core-shell, que para el papel ceramico impregnado con cobalto.
Esto podria estar relacionado con la formacién de carbono, que blogquea no solo algunos sitios
activos, sino también los mesoporos del core-shell, lo que dificultaria alin mas el acceso de los
reactivos a los sitios activos. La caida en la fraccion molar de CO es menos del 5 % del maximo
después de 15 horas. El hecho de que la fraccién molar de CO que se muestra en la Figura 2.16
fue bastante estable es consistente con el argumento de que la deposicién de carbén afecta
principalmente a las reacciones de metanacion. En ese caso, no parece haber una desactivacion
significativa debido a sinterizacion del metal a esta temperatura, aunque no es sabido si hubo

sinterizado durante las etapas previas del experimento, a las temperaturas mas bajas.
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Figura 2.15: Fracciones molares de CHs y CO medidas durante los experimentos 1y 5 (ver Tabla 2.10)
con catalizadores de cobalto.

Para confirmar el comportamiento de los catalizadores durante los experimentos de reaccion, es
necesaria una caracterizaciéon extensa y detallada del material. Mediante mediciones de
quimisorcion se podrian determinar las densidades de sitios activos para papeles ceramicos con Co
incorporado de diferentes formas. Ensayos de difracciéon de rayos X y de espectroscopia Raman

de los catalizadores usados podrian revelar la presencia de carbén sélido en las superficies.
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Figura 2.16: Fracciones molares de CHs y CO medidas en los experimentos 1 (extendido) y 5, a 623 K.

2.4. Observaciones finales

Se prepararon exitosamente papeles cerdmicos utilizando una técnica estandar de fabricacién de
papel, con ligante Al2O3. Se observé que el ligante se adhirié a la superficie de las fibras y el
sistema de polielectrolitos dual empleado incrementé la cantidad de ligante retenido. El protocolo
se modificé para mejorar la retencién del ligante y las propiedades mecanicas de los papeles
ceramicos. Las hojas resultantes fueron faciles de manejar, resistentes y no se rompian ni perdian
material cuando se cortaban con una herramienta perforadora. A pesar de la elevada retencién de
ligante, de alrededor del 10 %, la porosidad del material resulté bastante alta (75 %). Las hojas
de papel ceramico se utilizaron para preparar catalizadores de Co y Ni por impregnacién y por

incorporacion de materiales de cobalto tipo core-shell.

Se realizaron pruebas de reaccién de CO» con los catalizadores preparados. Los catalizadores de
papel ceramico de Ni mostraron una alta selectividad hacia metano. Su actividad parece ser
aproximadamente proporcional al contenido de Ni en el papel ceramico, lo que sugiere que el
metal se distribuyé de manera similar. La actividad de los catalizadores de papel cerdmico resultd
un orden de magnitud menor en comparacién con un catalizador de pellets Ni/Al.O3 con el mismo
contenido de Ni. Es probable que la diferencia esté relacionada con la superficie especifica de los
materiales y el grado de distribucién o dispersion del metal activo. Los valores de conversiéon y
selectividad obtenidos en los experimentos con catalizadores de Ni se simularan en el Capitulo 4,

utilizando el modelo de reactor de lecho fijo propuesto.

Los catalizadores de Co también se probaron en reaccién, con el fin de estudiar las diferencias
entre los catalizadores de core-shell y los catalizadores impregnados. La actividad aumenté cuando
se incrementd el porcentaje de core-shell (y por lo tanto el contenido de Co), pero hubo
limitaciones al crecimiento en la actividad para los valores mas altos de contenido de Co, tanto

para catalizadores de core-shell como impregnados. La selectividad aumenté con el avance de la
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reaccion a niveles mas bajos de conversién, pero disminuyé ligeramente para los catalizadores de
core-shell que mostraron conversiones mas altas. La causa de las limitaciones observadas para la
conversién y la selectividad es probablemente la desactivacién del catalizador, que se observé en
las mediciones de las composiciones de los gases de salida del reactor a temperaturas fijas. La
desactivacion parece ser mas rapida para los catalizadores de core-shell, lo que podria estar
relacionado con el bloqueo de los poros por parte del carbén depositado. Son necesarios mas
experimentos de reaccién y caracterizacién para confirmar los mecanismos de desactivaciéon y la

influencia del contenido de cobalto en la actividad de los papeles ceramicos cataliticos.

Si bien la impregnacién de metales activos es el método mas utilizado para preparar catalizadores
de papel ceramico, y ha mostrado resultados interesantes (como los que se presentan aqui para
los catalizadores de Ni), la incorporacion de catalizadores de core-shell sobre papel ceramico como
alternativa tiene varias desventajas. En particular, la desactivacién parece mas pronunciada que
para el papel ceramico impregnado. Ademas, la cantidad de metal que se puede agregar es limitada
por la adicidén simultanea de material inerte que conforma el cascarén, o “shell”, lo que reduciria
la fraccion hueca en el papel ceramico. Son necesarios mas estudios para explorar las ventajas que
podrian presentar, como la reduccién o supresién de los mecanismos de sinterizacion de metales,

y mejoras en la selectividad dadas por el reportado "efecto de confinamiento" [14,28].
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2.5. Apéndice: Composiciones, conversion y selectividad para los

experimentos cataliticos realizados.

2.5.1. Catalizadores de Ni

T (K) Niin/Mcoyin | Yco,0ut Yar,out YCH, out Yco,out YH,out )((E/S)Z ?Eyﬁj‘
Experimento 1 - 2.6%Ni/PCer
553 1/3.1/1.02 0.1913 0.2006 0.0057 0.0005 0.6019 2.87 92.49
573 1/3.1/1.02 0.1886 0.2012 0.0089 0.0007 0.6006 4.98 92.42
593 1/3.1/1.02 0.1839 0.2041 0.0158 0.0012 0.5950 8.55 92.64
623 1/3.1/1.02 0.1754 0.2137 0.0325 0.0024 0.5760 17.14 92.80
Experimento 2 - 5%Ni/PCer
553 1/3.38/1 0.1800 0.1892 0.0080 0.0003 0.6225 4.36 97.53
573 1/3.38/1 0.1776 0.1939 0.0150 0.0005 0.6129 7.93 98.27
593 1/3.38/1 0.1738 0.2014 0.0262 0.0008 0.5978 13.30 98.28
623 1/3.38/1 0.1641 0.2196 0.0534 0.0016 0.5614 24.93 97.93
Experimento 3 - 10%Ni/PCer
553 1/3.39/1 0.1776 0.1944 0.0156 0.0002 0.6121 8.27 97.78
573 1/3.39/1 0.1724 0.2039 0.0304 0.0003 0.5929 15.12 99.13
593 1/3.39/1 0.1642 0.2199 0.0541 0.0006 0.5612 24.99 98.82
623 1/3.39/1 0.1460 0.2526 0.1044 0.0013 0.4956 41.95 98.88
Experimento 4 - 5%Ni/Al>O3
553 1/3.45/1 0.1502 0.2403 0.0885 0.0011 0.5198 37.35 98.83
573 1/3.45/1 0.1241 0.2899 0.1640 0.0016 0.4204 57.11 99.26
593 1/3.45/1 0.0945 0.3365 0.2404 0.0015 0.3271 71.86 99.63
623 1/3.45/1 0.0693 0.3850 0.3145 0.0011 0.2300 81.97 99.87
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2.5.2. Catalizadores de Co

T (K) Niin/Mco,in | YCo,0ut Yar.out YCH, out Yco,out YH, out fﬁ/f)z fﬁ/fg
Experimento 1 - 1.8%Co/PCer
553 1/2.81/4.7 0.1116 0.5573 0.0030 0.0028 0.3252 5.09 50.46
573 1/2.81/4.7 0.1073 0.5595 0.0054 0.0046 0.3232 9.08 50.00
593 1/2.81/4.7 0.1023 0.5629 0.0088 0.0070 0.3190 13.84 53.62
623 1/2.81/4.7 0.0928* 0.5699* 0.0163* 0.0107* 0.3102* 22.8* 59.32%*
Experimento 2 - 3.4%Co/PCer
553 1/2.75/4.7 0.1117 0.5620 0.0041 0.0026 0.3195 5.65 60.65
573 1/2.75/4.7 0.1073 0.5652 0.0074 0.0043 0.3159 9.95 62.36
593 1/2.75/4.7 0.1014 0.5696 0.0121 0.0063 0.3106 15.54 65.07
623 1/2.75/4.7 0.0907 0.5800 0.0218 0.0094 0.2979 25.78 69.3
Experimento 3 - 2.7%Co®@Si-A/PCer
553 1/2.67/4.7 0.1176 0.5630 0.0004 0.0013 0.3177 1.70 19.51
573 1/2.67/4.7 0.1163 0.5631 0.0007 0.0023 0.3176 2.84 20.32
593 1/2.67/4.7 0.1145 0.5633 0.0011 0.0037 0.3173 431 21.51
623 1/2.67/4.7 0.1107 0.5643 0.0022 0.0068 0.3160 7.64 24.25
Experimento 4 - 10%Co®Si-A/PCer
553 1/3.0/4.7 0.1077 0.5397 0.0038 0.0021 0.3466 5.99 55.67
573 1/3.0/4.7 0.1057 54.08 0.0052 0.0032 0.3450 7.87 56.82
593 1/3.0/4.7 0.1021 54.34 0.0071 0.0054 0.3419 11.53 53.90
623 1/3.0/4.7 0.0961 55.16 0.0107 0.0097 0.3319 17.97 50.67
Experimento 5 - 20%Co®Si-A/PCer
553 1/2.93/4.7 0.1085 0.5516 0.0052 0.0027 33.19 6.92 64.85
573 1/2.93/4.7 0.1050 0.5551 0.0073 0.0046 32.79 10.44 60.05
593 1/2.93/4.7 0.1018 55.93 0.0094 0.0071 32.23 13.85 57.32
623 1/2.93/4.7 0.0941 57.06 0.0144 0.0122 30.87 21.95 53.96
Experimento 6 - 20%Co@Si-B/PCer
553 1/2.78/4.7 0.1114 0.5624 0.0052 0.0018 0.3192 6.39 68.00
573 1/2.78/4.7 0.1076 0.5651 0.0083 0.0031 0.3159 10.07 68.68
593 1/2.78/4.7 0.1033 0.5683 0.0112 0.0050 0.3121 14.11 65.89
623 1/2.78/4.7 0.0946 0.5755 0.0180 0.0085 0.3034 22.36 66.12
Experimento 7 - Packed bed Co@Si-A
553 1/2.67/4.7 0.1178 0.5623 0.0001 0.0012 0.3185 1.46 7.85
573 1/2.67/4.7 0.1165 0.5625 0.0003 0.0025 0.3182 2.22 10.74
593 1/2.67/4.7 0.1156 0.5626 0.0004 0.0032 0.3183 3.39 9.67
623 1/2.67/4.7 0.1128 0.5631 0.0008 0.0057 0.3176 5.76 11.29

* Valores obtenidos para las 4 primeras mediciones a esta temperatura.
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3. Modelo de reactor y simulacién

3.1. Descripcion del modelo

Se construyé un modelo de reactor con el objetivo de replicar resultados experimentales cataliticos,
estudiar la variacién de parametros de los materiales fibrosos, y adaptarlo a diferentes estructuras
para su estudio y comparacién. El Gltimo punto podria llevarse a cabo simplemente cambiando los
parametros y correlaciones para adaptarse a diferentes materiales, como pellets y fibras, y podria
potencialmente adaptarse a otras estructuras (monolitos, placas planas, etc.) siempre que los

datos y las correlaciones para describirlos estén disponibles en la literatura.

El reactor descripto es un lecho fijo tubular refrigerado en estado estacionario, lo que significa
que no se tiene en cuenta ninguna evolucién en el tiempo. Las fases presentes son un catalizador
sélido y poroso, y una fase gas que fluye a través de los espacios vacios entre los elementos sélidos
que conforman el lecho de catalizador. El modelo de reactor implementado adopta un enfoque
heterogéneo 1D-1D para describir el transporte de calor y masa y las reacciones quimicas en el
lecho del catalizador, de modo que se consideran gradientes en la direccién axial del reactor y el
interior de la fase del catalizador sélido. Las variaciones de concentracién y temperatura en la
direccion radial del reactor se desprecian. Las coordenadas resultantes son una coordenada axial

z y una coordenada “en el sélido” y.

El modelo tiene en cuenta el transporte de calor y masa a lo largo del reactor, asi como en la
pelicula de difusion alrededor del catalizador, donde se encuentran concentradas todas las
resistencias a la transferencia de calor y masa entre el gas y el sélido. Dentro de la fase de
catalizador, se tienen en cuenta la difusién de especies y las reacciones quimicas. Las ecuaciones
que modelan la fase del catalizador sélido se resuelven para cada punto de la discretizacién del
eje del reactor. Las ecuaciones de la fase sélida y las ecuaciones de la fase gas estan acopladas
en la frontera entre ambas fases, a través de las condiciones en la superficie externa del sélido.

Las asunciones hechas para desarrollar el modelo se enumeran en la Tabla 3.1.

Tabla 3.1: Asunciones hechas para el desarrollo del modelo.

Reactor tubular

Estado estacionario

No hay gradientes radiales de temperatura y concentracién en el reactor
No hay gradientes de temperatura dentro de la fase sélida

No hay dispersion axial

Hay un film difusivo alrededor del catalizador (teoria del film)

Operacion politrépica (ni adiabatica ni isotérmica)

Temperatura de enfriamiento constante

Propiedades fisicas constantes

Los gases se rigen por la ley del gas ideal
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Se asume que el lecho del catalizador esta compuesto de elementos de tamafo uniforme (fibras
o pellets), con una porosidad aparente constante en todo el lecho del reactor. Dado que la
conductividad térmica del sélido suele ser mucho mas alta que la conductividad en la fase gas, la
resistencia a la transferencia de calor es generalmente mas prominente en el limite entre ambas
fases que dentro de la fase solida [1]. Esto es especialmente relevante cuando las dimensiones de
la fase sélida son pequefias, como en el caso de los catalizadores fibrosos. Teniendo esto en
cuenta, se asume que el material sélido es isotérmico, de modo que no se producen gradientes de
temperatura en el interior de la fase sdélida en ninguna posicion axial dada. Esta asuncién es
evaluada en el Apéndice, seccién 3.7.4, y también es comentada en la validacién del modelo, en
la seccién 3.6. Las propiedades fisicas se consideran constantes en el modelo. El enfoque para el

calculo de las propiedades fisicas de la fase gas esta dado en el Apéndice, seccién 3.7.1.

3.2. Ecuaciones del modelo: balances

Para establecer las ecuaciones que definen el modelo se utiliza una representacién esquematica
del reactor, como se ve en la Figura 3.1. La corriente de gas fluye a lo largo del reactor (eje 2),
mientras que la transferencia de masa externa ocurre en el limite entre el gas y el sdlido, y los
diferentes componentes de la corriente de gas difunden dentro de los poros del catalizador y
reaccionan. El calor se genera dentro del catalizador a medida que avanzan las reacciones y se
transporta hacia el gas, y desde el gas hacia la pared del reactor, que se mantiene a una
temperatura constante T,,. Por lo tanto, el contacto gas-sélido es despreciado, pero se considera
a través de las correlaciones para la transferencia de calor radial efectiva, descripta en la seccién
3.3.4.

z=Lg
catalizador gas —l nggr
T(z) - ===>transporte calor=====»f T
— Ty(2)
fase film : seno fase gas
cataliz. | difusivo : difusic')n“t .
: 1 ransporte fluio
\\ : . y reaccion masa 'gajs
S — Cproductos
- . rea '0S
_/ B [
- y 1 Z
z=0
y=0 y=6cat

Figura 3.1: Representacion esquematica del reactor para el desarrollo del modelo. Perfiles de
temperatura y concentracion en la interfase catalizador-gas (izquierda).
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3.2.1. Fase gas

Al tomar un volumen de control dentro de la fase gaseosa que tiene gradientes solo en la direccién
axial, se pueden derivar los balances de calor, masa y momento que la describen. Para el balance
de masa de la especie i, no se produce ninguna reaccién quimica en la fase gaseosa, y no hay
acumulacion debido a la operacién en estado estacionario, por lo que sélo los términos de
transporte conforman el balance de masa, como se ve en la ec. 3.1. El transporte en la fase
gaseosa se compone de conveccion (primer término) y transferencia de masa gas-sélido en la
pelicula de difusion alrededor del catalizador (segundo término). El coeficiente de transferencia de
masa kgs; puede obtenerse de correlaciones especificas de la estructura del catalizador (seccion
3.3.2), mientras que la superficie especifica para la transferencia de masa ags Se considera como

la superficie externa del catalizador, que estd sometida al contacto gas-sélido.
d 3.1
0=- dz [ug(z)cg,i(z)] - kgs,iags [Cg,i(z) - Cs,i(Z: (Scat)] ec. 3.

La condicién de borde para esta ecuacion diferencial ordinaria es la composicién fija en la entrada

del reactor:

cgi(z=0) = Cais ec. 3.2

Similar al balance de masa, el balance de calor solo presenta términos de transporte. El primer
término de la ec. 3.3 corresponde al transporte de calor por conveccién a lo largo de la longitud
del reactor. El segundo término corresponde a la extraccién de calor del reactor hacia la pared
enfriada, (mantenida a temperatura constante T,) y se caracteriza por un coeficiente de
transferencia de calor efectivo, que se discutird en la seccion 3.3.4. Finalmente, el tercer término
corresponde a la transferencia de calor de la fase del catalizador a una temperatura T a la fase
gaseosa a una temperatura Tg, que también se describe a travées de un coeficiente de transferencia
de calor hgg (section 3.3.3). Nuevamente, la superficie especifica para la transferencia de calor

ags se considera como la superficie externa del catalizador.
d 4
0 = = Cpg Pe(@tg(®) - T() = 7~ herTg(2) = Tu] + hgsttg (Tu(2) ~Ty(z))  ec.33
La condicion de borde consiste en la temperatura fija del gas en la entrada.Ty.
To(z=0) =T, ec. 3.4
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Para el balance de cantidad de movimiento, solo se tuvo en cuenta la caida de presiéon debida a
pérdidas por friccién. La caida de presién por unidad de longitud de tubo se describe normalmente

mediante correlaciones (seccién 3.3.1).

Ap

—z ec. 3.5
L

p(2) = p(0) -

Se asume el comportamiento de flujo pistén para el flujo de gas, de modo que la velocidad es
constante en el radio del reactor. Para un area de seccion transversal constante del reactor tubular,
el flujo de masa permanece constante, debido a la conservacién de masa. El flujo de masa G es

igual a la velocidad superficial multiplicada por la densidad del gas.

G = pg ug = constant ec. 3.6

El cambio de velocidad es entonces inversamente proporcional al cambio de densidad, lo cual
también se deriva de la ecuacion de continuidad. Por esta razon, el producto de pg ug se mantiene

fuera de la derivada en la ec. 3.3.

pg(0)

g
ec. 3.7
Pg (2)

ug(2) = ug(0)

La ecuacién de estado para gases ideales describe el cambio en la densidad del gas de la siguiente

manera, siendo M, el peso molecular promedio del gas:

o = p Mg ec. 3.8
9 RT

El peso molecular promedio del gas cambia a medida que avanza la reaccién para reacciones que
presentan un cambio en el nimero de moles, como la metanacién de CO». La velocidad también

se puede expresar en términos del flujo molar 1. La expresion de la ec. 3.9 se implementé en

el modelo, del modo que se muestra en el Apéndice, seccién 3.7.3.

p(0) Ty(2) n(2)
p(2) Tg(0) 12(0)

ug(2) = ug(0) ec. 3.9

3.2.2. Fase del catalizador

Se toma un volumen de control dentro del catalizador, que tiene gradientes en la coordenada y.

El valor de las variables también cambia a lo largo de la coordenada z, porque esta acoplado a la
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fase gaseosa, aunque no hay transporte en esa direccion (el modelo es 1D-1D). En la ec. 3.10 se
muestra el balance de masa en el catalizador sélido. El primer término corresponde al transporte
de masa por difusion dentro del medio poroso, en la direccion de la coordenada y. El coeficiente
g tiene en cuenta la geometria de la fase de catalizador sélido (g =0 para una placa o
recubrimiento plano, g =1 para un pellet cilindrico o fibra, g = 2 para un pellet esférico). El
segundo término de la ecuacién corresponde a la reaccién quimica que ocurre dentro del

catalizador sdlido.

. [Pe@y) | g0cuzy)

= Dest; +p tz v; i 1i(2,y) ec. 3.10
eff,i ayz y dy ca j ijTj

Se necesitan dos condiciones de borde para esta ecuacion diferencial de segundo orden. La primera
es la condicion de simetria en el centro (y = 0), o flujo cero en el borde interno de la fase del
catalizador (ec. 3.11). La segunda condicion es el acoplamiento a las concentraciones de la fase
gas a través de la transferencia de masa en la pelicula o film (y = 8c,¢) (ec. 3.12). Esta Gltima
condicion fija que el transporte de la especie i entre las fases gaseosa y sélida es igual a la aparicién

y desaparicion de i debido a la reaccién quimica dentro del volumen del catalizador.

OCL(Z'O) =0 ec. 3.11
dy
0= kgs,iags [Cg,i(Z) — ¢s,i(z, acat)] + Xcat pcatz VijTj (7, 6car) nj (z) ec. 3.12
J

Como se indicé anteriormente, el modelo considera que la temperatura del sélido T no cambia
en la direccion de la coordenada y, considerando que el calor generado por las reacciones quimicas
se distribuye uniformemente por todo el sélido. Sin embargo, la temperatura del sélido cambia a
lo largo de la direccion de la coordenada z, y se acopla a la temperatura del gas T, a través de la

transferencia de calor de la pelicula, de acuerdo con ec. 3.13.

0= hgsags [Ts(z) - Tg(z)] + Xcat pcatz T; (2, 0cat) n; (2) AHr,j (Ts (Z)) ec. 3.13

J

El factor de efectividad para la reaccion j (n;) describe la interaccion entre la reaccion y la difusion
dentro del catalizador y varfa a lo largo del lecho del reactor en la direccién de la coordenada z.
Permite calcular el consumo y generacién de especies en términos de una tasa de reacciodn
promedio, y acoplarlo al transporte hacia y desde la fase gaseosa, como se muestra en la ec. 3.12
y la ec. 3.13. El factor de efectividad se calcula segiin la ec. 3.14, donde, al igual que antes, g

tiene en cuenta la geometria de la fase de catalizador sélido (g = 0 para una placa o recubrimiento
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plano, g =1 para un pellet cilindrico o fibra, g =2 para un pellet esférico). El factor de
efectividad puede describirse como la relacién entre la velocidad de reaccién dentro del catalizador

y la velocidad de reaccién en las condiciones de la superficie externa del catalizador (y = &_,,).

6ca
g+1 5,51y y9dy

n;j(z) =
g g:t- 1 rj (Z; 6cat)

ec. 3.14

El coeficiente de difusion efectivo para el transporte de masa dentro del catalizador sélido (Degt;)
como aparece en la ec. 3.10 se calcula mediante un enfoque combinado de contribuciones
moleculares y de Knudsen (ec. 3.15), donde la difusividad Knudsen (Dg;) es dada por la teoria
cinética de los gases (ec. 3.16), en funcién del diametro de poro, la temperatura y la masa molar
del componente i. El método para calcular el coeficiente de difusion molecular Dy, ; se muestra
en el Apéndice, seccién 3.7.1. Las cantidades .5t Y Tear SON la porosidad y tortuosidad del

catalizador respectivamente.

-1€&
— -1 -1 cat
Deff,i - (Dm,i + DK,i) ec. 3.15
Tcat
d 8RT
Dg; = e — ec. 3.16
’ 3 T[Ml'

3.3. Correlaciones empleadas en el modelo

Estas correlaciones permiten el calculo del transporte de masa y calor y la caida de presion en el
modelo de reactor, y pueden cambiarse por otras especificas para adaptarse a las diferentes

geometrias que puede tener un catalizador.

3.3.1. Caida de presion

Para lechos empacados de sélidos, la ecuacién de Ergun [2] (ec. 3.17) se ha utilizado durante
mucho tiempo debido a su simplicidad y prediccién razonable de la caida de presién por unidad de
longitud de tubo Ap/L. La longitud caracteristica es el diametro esférico de las particulas. Esta
correlacion se empled en esta tesis para el calculo de la caida de presién en un lecho de pellets

esféricos.

A 1—¢&p)%Uu 1—¢ U2
TleSO A—ep)pgug o (1~ ep)pgls”

eg3d? eg3d

ec. 3.17

Para lechos empacadados de materiales fibrosos se han propuesto diferentes correlaciones, aunque
muchas de ellas se desarrollan para materiales de fibras ordenadas, como telas metalicas tejidas
[3,4], que tienen patrones de flujo muy diferentes a las fibras colocadas aleatoriamente que se
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pueden encontrar en un papel ceramico, un filtro de fibras u otros tipos de materiales fibrosos.
Reichelt y Jahn [5] encontraron que la ecuacién de Ergun predice con precision la caida de presion
a través de un lecho empacado de fibras dispuestas al azar, cuando se usa el didmetro de Sauter
para una fibra muy larga como didametro caracteristico. El diametro de Sauter dg es el diametro
de una esfera que tiene la misma relacion de superficie a volumen que una estructura dada, que

para las fibras viene dada por la ec. 3.18.

ds = = 1.5d¢ ec. 3.18

Sv,fiber

Los autores mostraron que ec. 3.17 es aplicable para una amplia gama de materiales fibrosos
(filtros de fibra, mallas de alambre, etc.) con diferentes porosidades (eg = 0.59 —0.95) vy
condiciones de operacion, incluso a valores muy bajos del nimero de Reynolds (Re = 0.02 —
1100). Se eligié este enfoque por su simplicidad y la posibilidad de representar tanto un lecho de
esferas empaquetadas como un lecho empacado de fibras con la misma ecuacion ampliamente

conocida y estudiada.

3.3.2. Transferencia de masa externa

El transporte de masa entre el gas y el sélido a través de la pelicula alrededor del catalizador se

cuantifica mediante el coeficiente de transferencia de masa k que generalmente se correlaciona

gs,ir

a través del nimero adimensional de Sherwood (Sh).

Sh = : ec. 3.19

De manera similar al caso de la caida de presion, la mayoria de las correlaciones disponibles para
la transferencia de masa externa en materiales fibrosos se desarrollaron para telas metalicas
tejidas, lo que plantea dudas sobre su aplicacion a lechos de fibras dispuestas aleatoriamente.
Reichelt y Jahn[5] generalizaron una correlacion para la transferencia de masa externa para un
lecho empacado de fibras (ec. 3.20), nuevamente, usando el didmetro de Sauter (ec. 3.18) de las
fibras como longitud caracteristica. La correlacion original fue desarrollada por Reichelt et al. [6]
para transferencia de masa externa en un lecho relleno de esferas, y extendido para niimeros de
Reynolds méas bajos. Su modelo fue validado para un amplio rango de niimero de Reynolds (Re =
0.01 —10000), nimero de Schmidt(Sc = 0.6 — 72000) y porosidad (eg = 0.26 — 1).

1/3

1—(1—ep)%?
Sh=ShRe=0+1.26l (1~ ep) l

2—3(1—e)/3 +3(1—¢p)%/3 —2(1 — g5)?
0.037Re%8Sc
1+ 2.44Re~%1(S5c?/3 — 1)

ec. 3.20

X

0.991Pel/3 +
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Nuevamente, este enfoque se eligié por la simplicidad de representar tanto un lecho empacado de
esferas como un lecho relleno de un material fibroso con la misma correlacion. La diferencia entre
los lechos empacados de esferas y los catalizadores basados en fibras es el valor limite del niimero
de Sherwood (Shge—o). Para estructuras de catalizadores fibrosos construidas a partir de fibras
infinitas, el valor limite siempre se aproxima a 0 [5]. Para lechos empacados de esferas, el valor
limite depende de las propiedades del lecho [6], pero también esta cerca de 0 para las condiciones
mas relevantes a nivel industrial, que consisten en dpe/dp > 5— 10 y fraccion de particulas
activas cercana a 1 (dilucion de catalizador baja o nula). En esta tesis, el Shgo—o se mantuvo en

un valor de 0.

3.3.3. Transferencia de calor externa

El transporte de calor entre el gas y el sélido a través de la pelicula alrededor del catalizador se

cuantifica mediante el coeficiente de transferencia de calor hgs, que normalmente se correlaciona

a través del nimero adimensional de Nusselt Nugg, donde d es una longitud caracteristica.

hgs d

Ag

Nugs = ec. 3.21

Para el caso de un lecho de esferas empaquetadas, la correlacién de Wakao [7] es una ecuacién
muy conocida, ampliamente utilizada para predecir la transferencia de calor en lechos empacados
aleatoriamente. Se destaca por su simplicidad, sin dejar de ofrecer resultados precisos. La longitud

caracteristica correspondiente es el diametro de las esferas.

Nugs = 2 4+ 1.1 Pr'/3Re%® ec. 3.22

Para el caso de un lecho relleno de fibras, no existen correlaciones especificas para el numero de
Nusselt que describan la transferencia de calor entre las fases sélida y fluida, excepto para las
ampliamente estudiadas mallas de alambre tejido. La dificultad de adoptar tales correlaciones para
aplicarlas a modelos de lechos fibrosos dispuestos aleatoriamente estd, como se menciond
anteriormente, relacionada con los patrones de flujo en estructuras altamente organizadas, que
son bastante diferentes.

Para estimar un coeficiente de transferencia de calor hgg para el caso de un lecho relleno de fibras,
se utilizé la analogia generalizada de Levéque. Esta analogia proporciona una correlacion entre la
caida de presion, la transferencia de masa y la transferencia de calor a través de los niUmeros de
Hagen, Sherwood y Nusselt (ec. 3.23). Martin [8,9] mostré la validez de la analogia para diferentes
geometrias, incluyendo lechos empacados de sdlidos no esféricos y matrices de varillas cilindricas
cruzadas. Mas recientemente, Dietrich [10] mostré que la analogia también correlaciona las
tendencias observadas en datos experimentales obtenidos con esponjas cerdamicas, al introducir
una serie de factores geométricos para dar cuenta de las diferentes geometrias de la parte sélida
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y las ventanas de las esponjas. Dado que ya se han elegido correlaciones adecuadas para describir
la transferencia de masa y la caida de presién en un lecho compacto de fibras, el enfoque de la

analogia es prometedor y se utilizara en esta tesis.

1/3

Nu Sh d
B =0.4038 (zfr Hg Th) ec. 3.23

Pri/3 — Sc1/3

La fraccion de friccion f; es la fraccion de las fuerzas totales que se deben a la friccién solo en la
superficie. En el trabajo de Martin [9], se muestra que este valor es constante en todo el rango
del nimero de Reynolds para lechos empacados de sélidos esféricos y no esféricos, y estructuras
similares de disposicién periédica, lo que en conclusién significa que esta analogia puede usarse
para predecir la transferencia de calor y masa a partir de la caida de presién. Se dan diferentes
valores de la fraccion de friccidn f, para diversas geometrias soélidas. El valor dado para matrices
de varillas cruzadas escalonadas se eligié para su uso en lechos rellenos de fibras. (f. = 0.46, muy
similar al valor de 0.44 dado para esferas). Cualquier longitud caracteristica puede ser empleada
en esta analogia, siempre que se emplee la misma para todos los niimeros adimensionales que la
requieran. Si el diametro de Sauter es la longitud caracteristica utilizada para los calculos de caida
de presién y transferencia de masa, el diametro hidraulico d;, de la ec. 3.23 es equivalente al de
la esfera Sauter, y la longitud L viene dada por la distancia entre dos esferas Sauter. Martin
mostré que, en ese caso, la relacién geométrica es una funcién Gnicamente de la porosidad del
lecho [8], como puede verse en la ec. 3.24. Por esto, la longitud caracteristica empleada en N

fue el didametro de Sauter.

2
dn _ A ec. 3.24
L (1-ep)a

3.3.4. Transferencia de calor hacia la pared

Como se describié anteriormente, no se considera un perfil de temperatura radial en el reactor, y
la temperatura del gas es solo funcién de la posicién axial en la coordenada z. La transferencia de
calor del lecho empacado a la pared enfriada, cuantificada mediante el coeficiente de transferencia
de calor efectivo hegf, Se puede describirse considerando una contribucién de transferencia de calor
radial asi como una contribucién a la transferencia de calor cerca de la pared. Segin de Wasch y
Froment [11], en un modelo 1-D, la aproximacion de la ec. 3.25 se puede hacer para describir el
coeficiente de transferencia de calor efectivo para el interior del tubo heg, asumiendo una serie de
resistencias. Esto considera el transporte de calor en el lecho fijo (Aef, dispersion térmica radial
efectiva), y la transferencia de calor adyacente a la pared del tubo (hy,, coeficiente de transferencia
de calor en las cercanias a la pared). De acuerdo con Tsotsas [12], tanto Adg¢ como hy, se dividen

en una contribucién dinamica y una contribucién estatica.
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i dtube
hyw = 8 Aesr

1
— ec. 3.25
e

En el caso de un lecho empacado de pellets esféricos, las correlaciones de Tsotsas publicadas en

VDI-Warmeatlas [12] fueron elegidas para predecir la dispersion térmica radial efectiva.

-_— = —+— ec. 3.26
/1g /1g 8
u Cy od
PeT — g pg p.g~"p ec. 3.27
Ag

En la ec. 3.26, Per es el nimero de Péclet térmico (la contribucion dinamica), y Ay es la
contribucion estatica a la dispersion radial, y es funcion de las conductividades térmicas del gas 'y

del sélido, asi como de la porosidad del lecho (ec. 3.28).

Ao
Ag

=1—J1—eg++1—egke ec. 3.28

2(B ky—1 k, B+1 B-—1
[ i By M s Ml
N\N2 k, B 2 N
B 2, 1— e 10/°
N=1-—, k=22, B:125< )
kp /1g &

El coeficiente de transferencia de calor adyacente a la pared (h,,) se calcula con la correlacion
propuesta por Martin y Nilles [13] para lechos empacados, la cual es bien conocida y ampliamente
aceptada. El primer término de la ec. 3.29 corresponde a la contribucion estatica, basada en la
conductividad térmica del sélido y el gas (ver ec. 3.28), y la relacion entre el diametro del tubo y
el diametro de las particulas. El segundo término, corresponde a la contribucién dinamica, basada

en el nimero de Reynolds. La longitud caracteristica es el diametro de la particula esférica.

2
Nu,, = (1.3 + )/1—" +0.19 Pro33Re075 ec. 3.29
g

dtube /dp

Para el caso de materiales fibrosos, no se han publicado correlaciones para la transferencia de
calor hacia la pared. Para describir este fendmeno con cierto nivel de precision, las correlaciones

para esponjas ceramicas publicadas por Wallenstein et al. [14] fueron adoptadas. Las espumas y
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esponjas pueden, hasta cierto punto, considerarse similares en estructura a un lecho relleno de
fibras. Ambas estructuras tienen elementos cilindricos con puntos de contacto y geometrias de
celda abierta con porosidades similares (70 — 90 %), mientras que la orientacion de los elementos
cilindricos de las esponjas y de las fibras es aleatoria. Sin embargo, pueden surgir ciertos problemas
con esta aproximacién. En particular, las esponjas se componen de una fase sélida continua, por
lo que el grado de transferencia de calor por conduccién puede presentar diferencias con el de los
materiales fibrosos, en los que las fibras se unen en los puntos de contacto formados por
sinterizacion, o con un ligante. Sin embargo, se eligié este enfoque por su sencillez y por la

disponibilidad de la informacién.

Wallenstein et al. [14] propusieron el mismo enfoque de la ec. 3.25 basado en la aproximacion de
Froment [11], y adicionalmente, basan su calculo de Aq¢ en la misma expression ya mostrada en
la ec. 3.26 (una contribucion estatica y una dinamica). La contribucién estética 4, se divide a su
vez en contribuciones paralela y en serie. Un parametro denominado b (ec. 3.30) pesa la relacion
entre la transferencia de calor en paralelo y en serie, y esta relacionado con el grado de continuidad
de la fase sélida, lo que afecta el grado en que el calor puede transferirse a través de conduccién
solida directa (transferencia en paralelo), independientemente de la fase gaseosa. Los autores
encontraron que el valor era b = 0.63 para todas las esponjas cerdmicas que estudiaron. Este
valor se utilizard para las simulaciones de catalizadores de papel ceramico.

&
do=b|=+

wl_1+(l—b)[e Ag + (1 — &) A4] ec. 3.30
Ag /15 B ‘g B/ /s

Para la contribucién dinamica a Aggr, €l nimero de Péclet térmico es analogo al mostrado en la
ec. 3.27, pero basado en la velocidad intersticial (ug/eB), y empleando la longitud de mezclado

de la esponja x¢ (ec. 3.33) como longitud caracteristica.

Uy PoCp o X5
grg-p.g

PeT,Xf = —/1 ec. 3.31
EB g

El coeficiente de transferencia de calor cerca de la pared (h,,) se calcula mediante el nimero de
Nusselt correspondiente. Nu,, es una funcién de la relacién entre la longitud de mezcla de la
esponja x¢ (ec. 3.33) y el diametro del tubo, y el niimero de Reynolds es calculado con la velocidad

intersticial y con xs.

Xf

Nu,, = 0.31 + (0.04 +1.54 )Pr1/3ReXf3/4 ec. 3.32

tube

La longitud de mezcla es la suma del puntal y el diametro de la ventana de la esponja, multiplicada

por 0.39 para esponjas con puntales circulares [14], que es un caso similar a las estructuras
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fibrosas. El diametro de fibra es empleado en lugar del diametro de los puntales, y el tamafo de

los espacios entre fibras d,s es empleado en lugar del diametro de las ventanas.

x¢ = 0.39 (dstrut + dwindow) = 0.39 (df + dys) ec. 3.33

3.4. Cinética

El trabajo de simulacién de esta tesis se centra en la metanaciéon de CO»> sobre catalizadores de
Ni. Para ello se eligieron las ecuaciones de velocidades de reaccién propuestas por Xu y Froment
[15]. Este modelo cinético se aplica con frecuencia en estudios de simulacién de metanacién. Una
ventaja que presenta este modelo es que reconoce la presencia de CO en el sistema de reaccion,
a diferencia de, por ejemplo, la cinética publicada por Koschany et al. [16], que solo considera la
metanacion de CO», sin formacion de CO. Originalmente, el modelo fue desarrollado para el
proceso de reformado con vapor de metano, que es la reaccion inversa de las de metanacion de
CO y COa2. Sin embargo, los autores también realizaron experimentos para la metanacién de
dioxido de carbono, que se tomaron en consideracién para la discriminacién del modelo. Los
parametros cinéticos fueron ajustados con ecuaciones de velocidades de reaccion de Langmuir-

Hinshelwood-Hougen-Watson. La Figura 3.2 muestra el esquema de reaccién propuesto.

CH,

7 Cco,
methanation

co e
methanation

F\ /
CO _ Co,
77 TN

ra A

water-gas shift

Figura 3.2: Esquema de reaccion para la metanacion de CO2 sobre un catalizador Ni/MgAl>Os, de

acuerdo con Xu y Froment [15].

Las expresiones cinéticas se muestran en ec. 3.34, ec. 3.35 y ec. 3.36, y los parametros cinéticos
y de adsorcién se encuentran en la Tabla 3.2. Las reacciones incluyen la reaccién inversa a la
metanacién de CO (ry), la reaccion de water-gas shift (r,) y la reaccion inversa a la metanacion
de CO» (r3), sobre un catalizador de Ni/MgAl>Os. Los experimentos de metanacion de CO> en el
trabajo de Xu y Froment [15] se llevaron a cabo a temperaturas entre 573 y 673 K, y presiones

entre 300 y 1000 kPa, con alimentaciones de gas sin diluir.
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ky P13i Pco
=== <pCH4pH20 - 12<— /DEN?

k;, PH,Pco,

=— ——2—2)/DEN?

T P, (pcopH20 K, )/

ks 2 Pf{zpcoz 2
3 = 55| Pem,PH,0 = /DEN

H, 3

DEN =1+ Kcopco + Ku,pu, + Kcu,Pen, + Kn,oPu,0/Pn,

Tabla 3.2: Parametros cinéticos de Xu y Froment [15].

ec. 3.34

ec. 3.35

ec. 3.36

Parametro  k,(648K)  k,(648K)  ky(648K) Keo(648K) Ku,(648K) Kcu,(823K) Ku,o(823K)
_ kmol bar®®  kmol kgt kmol bar®s . . .

Unidad kgoih1 h=1 bar—1 kgzk h~! bar bar bar -

Valor 1.842 104 7.558 2.193 10 40.91 0.02960 0.1791 0.4152

Parametro Eaq Eap Ea3 AHc AHy, AHcy, AHy,o

Unitdad kJ mol! kJ mol! kJ mol! kJ moll kJ mol-! kJ mol! kJ mol-!

Valor 240.1 67.1 2439 -70.65 -82.90 -38.28 88.68

En ec. 3.34 a ec. 3.36, p; es la presion parcial de la especie i, k; es la constant de reaccion

especifica para la reaccion j, K; es la constante de adsorcion de la especie i, and K; es la constante

de equilibrio para la reaccién j. Las K; se calcularon usando la ecuacion de van't Hoff (ec. 3.37,
ver Apéndice, seccién 3.7.2), y las k; y K;, usando la ecuacion de Arrhenius (ec. 3.38 y ec. 3.39).

AHr,j + ASr’j)

RT R

K; = exp (—

—E, 1 1
b =ty [ (77

—AH; /1 1
K= K o0 | (7= 7|
re

ec. 3.37

ec. 3.38

ec. 3.39
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3.5. Simulacion

3.5.1. Implementacion

El modelo descrito anteriormente se implementé y resolvié utilizando Aspen Custom Modeler™,
un paquete de software disponible comercialmente desarrollado por AspenTech para simulacion
de procesos. Este software esta orientado a ecuaciones y permite construir modelos personalizados
desde cero, definiendo las variables y ecuaciones de ingenieria necesarias dentro de su interfaz.

El sistema de ecuaciones se resolvid con un método de diferencias finitas, que estd basado en
grillas uniformes, y produce un conjunto de aproximaciones numéricas discretas a las derivadas.
En los métodos de diferencias finitas, el dominio continuo del problema es discretizado en términos
inicamente de los valores de las variables dependientes en los puntos discretos (nodos). Las
derivadas parciales de primer y segundo orden son aproximadas con férmulas de diferencias finitas

que se derivan a partir de expansiones de Taylor.

La direcciéon axial del reactor y el interior de la fase de catalizador sélido se discretizaron usando
el método de diferencias finitas central de cuarto orden (CFD4). Las ecuaciones se implementaron

en los nodos como se muestra en la Figura 3.3.

catalizador gas
® — Z=LR

® nodos

balances de masa y
energia en fase gas

condiciones de borde de
balances de masa y
/I_ energia en fase gas

:l"‘ s transferencia de masa

y energia externa

balances de masa y
energia en fase sdlida

®

condiciones de borde de
balances de masa y
energia en fase sélida

[ ]

I I
y =0 y =60at

Figura 3.3: Discretizacion de los dominios del reactor en la direccion axial (z) y en la direccion del
catalizador sélido (y). Los colores indican los balances y ecuaciones definidos en los nodos. Las flechas
indican la direccion del transporte en cada dominio, ambos 1D.

3.5.2. Presiones parciales

Las concentraciones de la especie i en la masa del gas y el interior del catalizador sélido que
aparecen en las ecuaciones de balance de la seccion 3.2 (cg; v cs;) fueron convertidas en presiones

parciales como variables de equilibrio para la implementacién del modelo. Esto permite combinar
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el sistema de ecuaciones con las expresiones cinéticas, ya que estas (ltimas se expresan en

términos de presiones parciales. Se utilizé la ecuacion del gas ideal para la conversion:
pi = Ci RT ec. 3.40

Las fracciones molares de las especies i entonces satisfacen las siguientes relaciones. La expresion
de la ec. 3.41 es implementada en el modelo, mientras que la expresion de la ec. 3.42 es verificada

con los resultados calculados.

Yi =pi/p ec. 341

Z)’i =1 ec. 3.42
i

3.5.3. Conversiones y rendimientos

La conversion de CO2 y los rendimientos a CHs y CO se pueden calcular como sigue:

Nco
Xeo, =1 ——% ec. 3.43
2
Nco,,in
fl'
Y, =—— ; i=CH, CO ec. 3.44
Nco,,in

Dado que el flujo molar total cambia a medida que avanza la reaccién, la conversién, los
rendimientos y la velocidad del gas (descrita en la seccién 3.2.1) se implementaron como funciones
de las fracciones molares (ver Apéndice, seccién 3.7.3).

3.5.4. Eficiencia del reactor

Como herramienta adicional para comparar y evaluar el desempefio del reactor en la presente
tesis, se calculo la eficiencia de un reactor, tal como lo proponen Giittel y Turek [17]. Los autores
realizaron un estudio sobre reactores para sintesis de Fischer-Tropsch, donde definieron
matematicamente la eficiencia de un reactor segin ec. 3.45.

Ly
T, (T,) dz
_ fO CHy,eff\!s ec. 3.45

fOLR TcH, (Cg,i' Tmax) dz

Ereactor
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Esto puede interpretarse como la relacién entre la velocidad de reaccién aparente media alcanzada
y la velocidad de reaccion media "maxima" en ausencia de resistencias a la transferencia de masa,
a la temperatura maxima del reactor. Cuantifica el grado en el que la velocidad de reaccion
promedio se reduce debido a las resistencias de transferencia de masa y el funcionamiento a
temperaturas inferiores a la maxima. La diferencia de la eficiencia del reactor a la unidad se debe

entonces a resistencias a la transferencia de calor y masa.

Las pérdidas causadas por la resistencia a la transferencia de calor. (ec. 3.46) se deben a la
disminucion de la velocidad de reaccidén alcanzable cuando la temperatura media de reaccién es
inferior a la temperatura maxima, debido al desarrollo de un perfil de temperatura. Las pérdidas
de eficiencia debidas a las resistencias internas de transferencia de masa se pueden calcular con
ec. 3.47, donde la velocidad de reaccion en la integral del denominador es calculada para la
concentracion de la especie i en la posicion 8., del catalizador (velocidad de reaccion sin
resistencias a la transferencia de masa interna). Las pérdidas de eficiencia causadas por
resistencias externas a la transferencia de masa son calculadas con la ec. 3.48.

L
L *ren, err(Ts) dz

A =1 ~ Ereactor ec. 3.46
fo *ren, (Cg,i, TS) dz
Lr
T Ts) dz
AEiy e =1 - LRfo CH4,eff( S) e
fO TCH4- (CS,i(acat); Ts) dZ
AEexe =1 — (Ereactor + AET + AEin;) e 348

Estos parametros, calculados con la velocidad de formacion de CHa, fueron utilizadas en esta
tesis. Como puede verse en la Figura 3.2, el CH4 se forma a través de dos reacciones, por lo que
la velocidad de formacién en condiciones dadas se puede calcular con la ec. 3.49. De manera
similar, ey, off (€. 3.50) se refiere a la velocidad efectiva de formacién de metano, considerando
las limitaciones de difusién interna. Esto se logra multiplicando las velocidades de reacciéon
maximas en el catalizador (en la posicion y = 6.,;) por los factores de efectividad
correspondientes. Los signos negativos se deben a la direccién en la que se definen las velocidades
de reaccién en la cinética original, que es la inversa de las reacciones de metanacién. Finalmente,

un factor de efectividad general ncy, para la formacion de CHa se define en la ec. 3.51.

TCH4 ==T—T3 ec. 3.49

92



Capitulo 3: Modelo de reactor y simulacion

TCH,eff = —T (8ca)1 — 13(Scat)3 ec. 3.50

N (6cat)ns — 13(8cat)n3

n = ec. 3.51
CHs -1 (6cat) -3 (6cat)

3.6. Validacion del modelo

3.6.1. Curvas de conversion y rendimiento de Xu y Froment

Los resultados publicados por Xu y Froment[15] para el desarrollo de su modelo cinético fueron
simulados con el modelo de reactor aqui descripto. El objetivo fue verificar que los balances de
masa, la cinética y las constantes de equilibrio se implementaron correctamente. Los parametros
utilizados para las simulaciones se enumeran en la Tabla 3.3, y se tomaron de los datos reportados

por los autores.

Dado que los autores no dan informacién sobre la estructura porosa del catalizador utilizado, no
se consideraron resistencias internas de transferencia de masa para los céalculos. Asimismo, las
simulaciones se realizaron en condiciones isotérmicas. Esto replicaria las condiciones utilizadas en
los experimentos, donde los autores afirman haber demostrado la ausencia de limitaciones internas
de transferencia de masa, asi como de resistencias externas de transferencia de masa y calor, para

los experimentos cinéticos.

Tabla 3.3: Parametros para simulacion de los resultados de reaccion publicados por Xu y Froment [15].

Parametro Valor Unidad Parametro Valor Unidad
W /%o, in 0.05-0.5 g h molt Lg 0.1 m
T 573-673 K diube 0.0107 m
p 1000 kPa d, 2x104 m
YH,,in = Yco,in  0-5 - Ecat 0.53 -

Los resultados de conversién de CO2 y rendimiento de CH4 se muestran en la Figura 3.4. Las
lineas continuas corresponden a las simulaciones realizadas para la validacién, mientras que las
lineas discontinuas corresponden a los resultados publicados por Xu y Froment [15]. Las
simulaciones realizadas en este trabajo replican los valores originales de forma casi idéntica.
Parecen indicar que tanto el modelo cinético como los balances de masa estan correctamente
implementados, ya que se introdujeron tanto variaciones en el caudal (W /fco,mn) como en la

temperatura.
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Figura 3.4: Replicacion de los resultados de Xu y Froment [15], A) conversion de CO». B) Rendimiento de
CHa. Lineas continuas: simulaciones propias. Lineas discontinuas: datos de Xu y Froment, simulacion de

resultados experimentales con su modelo cinético.

Se necesitarian mas detalles sobre el catalizador utilizado en los experimentos para verificar la
ausencia relativa de resistencias de transferencia de masa y calor con simulaciones. Esto podria
ser til para evaluar la precision del modelo con respecto a las correlaciones de transferencia de
calor y masa y los datos empleados. A modo de ejemplo, una simulacién en operacién politrépica,
asumiendo una conductividad térmica del sélido Ag de 0.15 W m1 K1 (valor tipico para
catalizadores porosos, aunque en el extremo inferior) y un area especifica para transferencia de
calor ags de 600 m-1 (estimada a partir del tamafio de particula d,, la masa de catalizador W'y
una densidad de catalizador de 2300 kg m-3) da como resultado los perfiles de temperatura que
se observan en la Figura 3.5 A, para un valor de W /7o, ;, de 0.5y una temperatura de entrada
de 673 K. La diferencia entre las temperaturas del gas y del sélido es sélo de 1 K, y el valor
maximo de la temperatura del sélido es menos de 3 K mayor que la temperatura de entrada. Estas
diferencias son lo suficientemente pequefias como para que el reactor pueda considerarse de
comportamiento isotérmico. También serfa dificil detectar diferencias tan pequefias durante el
trabajo experimental. EI cambio en conversién y rendimiento debido al perfil de temperatura
introducido representa menos del 2 % del valor total, lo cual también sustenta el supuesto de

operacion isotérmica.
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Figura 3.5: Resultados adicionales de simulacién del trabajo de Xu y Froment [15]. A) Perfiles de

temperatura, As=0.15 W m? K1, ags=600 m’. B) Factor de efectividad en condiciones isotérmicas, Tcy=4.

Las limitaciones de transporte de masa interno dependen en gran medida de la estructura de poros
del sélido (tamafio de poro, tortuosidad y porosidad), de la cual no se ha proporcionado mucha
informacion. Como ejemplo, la Figura 3.5 B muestra el factor de efectividad ncy, a lo largo del
reactor para una tortuosidad Tc,¢ de 4, y tres valores de diametro de poro dpgre, Simulado en
condiciones isotérmicas. Puede verse que el didametro de poro mas pequefio de 10 nm introduce
cierta resistencia a la transferencia de masa interna que puede llegar a ser importante. El valor de
AE;,; (pérdidas de eficiencia debido a las resistencias internas de transferencia de masa, como se
define en ec. 3.47) es 0.16, mientras que el valor para un didmetro de poro de 100 nm es de sélo
0.04. Sin embargo, una menor tortuosidad podria mitigar el efecto de un didametro de poro
pequefio. La dispersion axial y el retromezclado (que el modelo no tiene en cuenta) también
podrian modificar los valores de ncy,, porque diluirian la concentracién de reactivos cerca de la
entrada del reactor, donde las velocidades de reacciéon son mas altas, y se observan efectos
difusivos mas marcados. En general, despreciar las limitaciones a la transferencia de masa interna
aun parece ser razonable, en particular considerando que estos calculos fueron hechos a la
temperatura maxima de los experimentos originales, y que los factores de efectividad son sélo
menores a 1 cerca de la entrada del reactor.

3.6.2. Resultados de la simulacion: temperatura, fraccion molar y factor de efectividad

Schlereth y Hinrichsen [18] realizaron simulaciones de un reactor de lecho fijo para metanacion,
utilizando las expresiones cinéticas de Xu y Froment [15]. Su modelo es similar al propuesto en
esta tesis, con un enfoque 1D-1D, pero considera un perfil de temperatura dentro del pellet de
catalizador, y utiliza el modelo de dusty-gas para describir la difusién dentro de la fase sélida del
catalizador, el cual da cuenta de la mecanismos de transporte de difusién molecular y de Knudsen,
asi como de flujo viscoso. La caida de presién no se tuvo en cuenta en su trabajo, por lo que la
presién total se mantiene constante a lo largo del reactor. Los resultados publicados para los
perfiles de temperatura, fraccion molar y factor de efectividad a lo largo del reactor fueron

replicados con el modelo aqui propuesto, para verificar la implementacién de los balances de calor
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y difusién interna, asi como los balances de masa. Los parametros utilizados para las simulaciones
se tomaron del trabajo original y se enumeran en la Tabla 3.4. Las correlaciones que utilizaron

los autores son las mismas implementadas en el presente trabajo, excepto para k., para la cual

gs’
los autores emplearon la correlacion de Wakao [7].

Tabla 3.4: Parametros para la simulacion de los resultados publicados por Schlereth y Hinrichsen [18].

Parametro Valor Unidad Parametro Valor Unidad
w 3 kg diube 0.02 m
To =Ty 593 K dp 5x10°3 m
P 1000 kPa dpore 2x10°8 m
YHyin/Yco,in 4 - Tcat 4 -
Nin 486.9 mol h- Peat 0.02 kg m3
Ap/L 0 kPa &g 0.4 -

Los resultados de los perfiles obtenidos con las simulaciones se muestran en la Figura 3.6 A
(perfiles de temperatura), B (perfiles de fraccion molar) y C (factor de efectividad a lo largo del
reactor), en linea continua. Los datos originales publicados por Schlereth y Hinrichsen [18] se
muestran en lineas discontinuas. Se puede apreciar que el modelo propuesto simula los resultados
obtenidos por los autores originales de manera adecuada. En el caso de los perfiles de temperatura
(Figura 3.6 A), se alcanzan casi los mismos valores maximos en la misma posicién, tanto para T
como para T, con diferencias de menos de 10 K. El enfriamiento también es muy similar, y la
temperatura de entrada casi se alcanza aproximadamente en la misma posicion (1/4 de la longitud
del reactor). Esto indica que los balances de calor se implementan de manera precisa y que las
propiedades de transferencia de calor también son bastante precisas. En particular, las
conductividades del gas se consideraron constantes para esta tesis y los resultados parecen sugerir
que el error cometido con esta suposicion es bastante pequefio. La conductividad térmica de la
particula considerada (1,=0.15 W m K1), esta en el mismo orden de magnitud que la
conductividad del gas, por lo que la conductividad del gas no es el principal factor controlando la
transferencia de calor. Los resultados originales de Schlereth y Hinrichsen [18] incluyen el perfil
de la temperatura en el centro del pellet, ya que también se modelé la transferencia de calor
dentro de la particula de catalizador. Sin embargo, encontraron que la diferencia de temperatura
entre el centro del pellet y la superficie externa era inferior a 5 K en la posiciéon de temperaturas
maximas, lo que indica que la resistencia a la transferencia de calor en el sélido es bastante

pequeia y la particula podria ser considerada isotérmica, como se considerd en esta tesis.
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Figura 3.6: Resultados de la simulacion replicando el trabajo de Schlereth y Hinrichsen [18]. A) Perfiles de
temperatura. B) Perfiles de fracciones molares. C) Factor de efectividad para la formacion de CHa (fcy,)-

Linea continua: simulaciones propias. Linea discontinua: Resultados originales de los autores.

Para las fracciones molares (Figura 3.6 B), los perfiles simulados también son muy similares a los
resultados originales, lo que indica una correcta implementacién de los balances de masa y calor.
El cambio mas importante en las composiciones ocurre en el primer 1/10 de la longitud del
reactor. Esto coincide con la posiciéon axial donde las temperaturas son mas altas, debido a la
interaccion entre el calor de reacciéon liberado, el aumento de temperatura y las velocidades de
reaccién. Hay un pequefio incremento en la concentracién de CO en la posicion de temperatura
maxima (yco = 0,03), debido a que el equilibrio se desplaza hacia composiciones mas ricas en CO
a temperaturas mas altas. Sin embargo, debido a las reacciones reversibles, a medida que el
reactor se enfria, el equilibrio se desplaza nuevamente hacia una mayor selectividad hacia CHs. El
CO se consume y su fraccion molar alcanza valores cercanos a 0 a la salida del reactor.
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La Figura 3.6 C muestra el factor de efectividad para la formacién de CHs (ncp,) a lo largo del
reactor. Este perfil también es replicado con bastante precisién con las simulaciones. Las
diferencias podrian atribuirse a las diferentes descripciones de la transferencia de masa interna.
Mientras que los resultados originales se simulan con un enfoque de dusty-gas, este modelo utiliza
un enfoque simple que da cuenta de la difusiéon molecular y de Knudsen como una combinacion
de resistencias paralelas. De cualquier modo, el comportamiento general del factor de efectividad
es muy similar, al igual que las composiciones a lo largo del reactor, lo que indica una buena

concordancia entre el modelo propuesto y el publicado por Schlereth y Hinrichsen [18].
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Capitulo 3: Modelo de reactor y simulacion

3.7. Apéndice

3.7.1. Calculo de las propiedades fisicas de la fase gas

Las propiedades fisicas de la fase gas se calcularon con datos numéricos publicados por Todd vy
Young [19] y datos de VDI-Warmeatlas [12]. Las reglas para mezcla empleadas se detallan a

continuacion.

— Capacidad calorifica del gas (Cp,g) para una mezcla de gases ideales de n especies i, donde

cp,i esta dado por una funcién polinomial de la temperatura [19]:

n
Cpg = Z YiCp,i
i=1

— Viscosidad (pg) de una mezcla de gases de n especies i (método de Herning y Zipperer

[20]), donde y; esta dado por una funcién polinomial de la temperatura [19]:

u _Z?:ﬁ’i#i\/Mi
g = e
Y M;

— Conductividad térmica (44) de una mezcla de gases de n especies i (regla de Wassiljeva,
modificada por Mason and Saxena [12]), donde A; esta dado por una funcién polinomial de

la temperatura [19]:

n
A= Vi
g8~ \yn
i=1 i Aij

2
)
WM \M;

(B

M;

1/2

ij =

— Coeficientes de difusién molecular (Dy, ;) para una mezcla de gases de n especies i (férmula
de Wilke [12]), donde D;; son coeficientes de difusion binarios, dados por la expresion de
Fuller [19]:

j=1,i%j _Dij
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3.7.2. Calculo de las entalpias de reaccion y constantes de equilibrio

Las constantes de equilibrio se calcularon empleando la ley de van't Hoff:

AH.; AS;;
e

Donde las entalpias y entropias de reaccién se calculan como sigue. Los datos termodindmicos se

obtuvieron de Perry's Chemical Engineering Handbook [21]:

T

AH,; = AH,;(298 K) + fz _ Deprdr
T Acy,,
AS,; = AS,;(298 1<)+j298K 2 dT

A partir de las constantes de equilibrio, las composiciones de equilibrio se pueden obtener
resolviendo el Sistema de ecuaciones para las j reacciones (vélido Gnicamente para un sistema

homogéneo de fase gas ideal):

K;

<pstandard> 1_[
] Vi

3.7.3. Calculo de la velocidad del gas, conversion y rendimientos

La velocidad del gas, y la conversion rendimientos son funciones del nimero de moles. Se
implementan en el modelo como funciones de la composicién del gas. Para el sistema de reacciéon
de metanacion de COz sin alimentacion de CHs (ycp, in = 0), un balance de moles conduce a las

siguientes ecuaciones:

1n(z) B 1
n(O) 1+2 yCH4

p(0) Ty(2) 1
p(2) T4(0) (1 + 2 ycu,)

ug(2) = ug(0)

Yco,
Yco,,in(1+ 2 Ycu,)

Xcoz =1-

Yi

Y. =
' Yco,in(1+ 2 ycn,)

; i =CH,, CO

100



Capitulo 3: Modelo de reactor y simulacion

3.7.4. Evaluacion de la asuncion de solido isotérmico

En el modelo, se asumen catalizadores isotérmicos. Con objeto de estimar el incremento de
temperatura maximo en el sélido debido al calor de reaccion de la metanacién de CO», se puede
calcular el numero de Prater, el cual es derivado independientemente de la geometria y de las
expresiones cinéticas [22]. El nimero de Prater es equivalente a la diferencia de temperatura

maxima relativa con respecto a la temperatura en la superficie del catalizador:

_ AHr Deff,COZ Cgco, _ (T - Tsurface)
Ap T Tsurface

Empleando las siguientes condiciones: Tgyrface = 600 K, p = 100 kPa, y¢o,in = 0.2, dpore= 20
nm, 4, = 0.15 W m't K1; el valor resultante es f = 0.02. Esto significa que la diferencia de
temperatura maxima con respecto a la superficie es 2 % del valor de la temperatura, o 12 K. Sin
embargo, este es un caso extremo, que corresponde a composiciones de entrada (concentraciones
de CO» elevadas) en la superficie del catalizador, y consumo total del CO2 dentro del catalizador
(catalizador muy activo o longitudes de difusion elevadas). Adicionalmente, la conductividad
térmica considerada esta en el extremo mas bajo para un catalizador poroso. Si la conductividad
se asume en el rango de 0.3 — 0.45 W m'! K-1, valores que estan reportados en la literatura para
catalizadores de Ni/Al>Os [23], entonces el nimero de Prater toma valores de 0.01 — 0.006,
correspondientes a diferencias de temperatura maximas 6 a 4 K. Para composiciones del gas
alejadas de la entrada del reactor (concentraciones bajas de CO>) la diferencia de temperatura

maxima alcanzable es incluso menor.
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Capitulo 4: Modelado de reactor con papeles ceramicos cataliticos aplicado a la metanacién de COx:
eficiencia y principales limitaciones

4. Modelado de reactor con papeles ceramicos cataliticos aplicado a

la metanacion de CO»: eficiencia y principales limitaciones

4.1. Ajuste de resultados experimentales con el modelo desarrollado

Los resultados experimentales obtenidos con catalizadores de Ni en el capitulo 2, seccién 2.3.1
fueron seleccionados para ajustarse utilizando el modelo. Tanto los catalizadores de Ni impregnado
en papel ceramico, como los pellets de Ni/Al>Os, se basan en Ni depositado sobre Al2Os. En el
caso de los catalizadores de papel ceramico, las fibras estan compuestas de una mezcla de alimina
y silice, cuya superficie esta cubierta por AloO3 proveniente del ligante que las une. Los resultados
experimentales se reprodujeron con el modelo, utilizando las expresiones cinéticas de Xu y Froment
[1] que ya se han mostrado en el Capitulo 3, seccion 3.4. Para utilizar el modelo para ajustar los
resultados experimentales, se adoptan una serie de parametros y asunciones.

4.1.1. Parametros para los papeles ceramicos cataliticos

Para las simulaciones, se asumié que el lecho de papel ceramico estd hecho de fibras de tamano
uniforme, con un didmetro d¢ de 6 pm (6x10° m), que corresponde al tamafio promedio de las
fibras ceramicas. Se asumié que el tamafio de los espacios vacios entre las fibras dys corresponde
al valor promedio determinado por microtomografia de rayos X (Capitulo 2, seccién 2.1.4.), que
es de 26 pym (2.6x10°> m). La porosidad del lecho eg se consideré uniforme, con un valor de 0.75,

de acuerdo al valor obtenido del mismo anélisis.

El area superficial externa de las fibras por volumen de lecho ags aparece en los balances, en los
términos de transferencia de calor y masa entre gas y sélido. Este parametro se calculé como la
superficie externa de cilindros muy largos, considerando los valores de diametro de fibra vy
porosidad del lecho ya mencionados, como se ve en la ec. 4.1. Debido a los pequeiios diametros
de las fibras, el valor obtenido es bastante alto (ver Tabla 4.1) lo que hace previsible que se vea
favorecida la transferencia de masa y calor gas-sélido.

as; 4
Ao = (1 — gB) Vflber = (]_ — gB) d_f ec. 4.1

gs
fiber

Otro parametro adoptado fue la conductividad térmica de la fibra sélida (Ag). Las fibras que
componen el papel ceramico estan hechas de AlO3 and SiO2 en cantidades similares. Como se
ha visto en otros trabajos de nuestro grupo, las fibras no parecen ser cristalinas, sino amorfas,
dado que no se han detectado fases de aluminosilicatos en ensayos de XRD (Capitulo 2, seccién
2.1.1). La conductividad térmica de materiales vitreos de SiO» puede tomar valores entre 1y 4
W m-1 K-1[2,3] dependiendo de su composicion. La tendencia es que una mezcla mas compleja
muestre una conductividad térmica menor [4,5]. Como referencia, la mulita, un aluminosilicato

comin que se utiliza a menudo para estructuras de soporte de catalizadores, tiene una
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conductividad térmica de alrededor de 6 W mt K-1 [6]. Para esta tesis, se asumié la conductividad
térmica de las fibras ceramicas hechas de AloO3 y SiO2 en un valor de 2.5 W m1 K-1. Los valores

de los parametros discutidos se resumen en la Tabla 4.1.

Tabla 4.1: Parametros de las fibras y el lecho catalitico modelados.

Parametro Valor Unidad Parametro Valor Unidad
ds 6x106 m g 0.75 -
dys 2.6x10°° m diube 0.01 m
Ags 1.67x10° m! Ly 0.02 m
Ag 25 W mt K-l

En el modelo, se supone que una capa porosa uniforme de catalizador de espesor 8¢, se deposita
sobre las fibras, como se muestra en la Figura 4.1. El valor de &.,+ es la longitud del dominio

donde aplican los balances dentro de la fase de catalizador sélido.

catalitica
(dporef Ecats 7:cat.)

Figura 4.1: Representacion esquematica de una capa de catalizador poroso de espesor &.4; Sobre fibras
ceramicas, que actaan como soporte. El diametro de fibra d; se refiere al diametro externo que incluye la

capa de catalizador.

En los catalizadores de papel cerdmico preparados, el Ni impregnado forma agregados
heterogéneos en la superficie de las fibras. En el Capitulo 2, seccién 2.2.1., se observé en las
mediciones EDX que el Ni estaba distribuido de manera desigual en diferentes partes del material.
Esto hace que sea dificil extraer un valor para 8¢.,¢, pPorque no se observa una capa porosa
uniforme. Para dar un valor significativo a é.,¢, €l espesor de la capa de catalizador se adopté. Se
basa en una capa hipotética de recubrimiento catalitico de 15.2 % en peso de Ni/MgAl>O4 (el
catalizador con el que se desarrollaron las expresiones cinéticas originales [1]), con lo cual se logra
relacionar el volumen de control del sélido con la cinética. La capa catalitica resulta de un cierto

espesor, que satisface el contenido de Ni correspondiente a cada catalizador ensayado en los
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experimentos de reaccion. Asi, la fracciéon volumétrica de catalizador en el reactor x.,: €s

proporcional al contenido de Ni en las evaluaciones cataliticas.

Los valores de x¢,¢ ¥ Ocar Se calcularon con la ec. 4.2 y la ec. 4.3, considerando una densidad de
catalizador pgye de 2350 kg m=3, el volumen de lecho Vg (1.57x10® m3), y the nominal Ni col
contenido nominal de Ni en el lecho Wy; para cada muestra de papel ceramico catalitico. Los

resultados se muestran en la Tabla 4.2.

WNi/(VB X pcat) _ Veat _

= = ec. 4.2
152gn/100 g Vg o
14 di® — (dg— 2 8car)?
Xear = (1 _ SB) cat — (1 _ ‘SB) f ( f _ cat) ec. 4.3
Vfibers df

Tabla 4.2: Parametros de la capa de catalizador sobre fibras del papel ceramico.

Muestra Contenido Ni en lecho (mg) Xcat 8car (M)
2.6%Ni/PCer 9.9 0.017 1.0x10°7
5%Ni/PCer 17.8 0.033 2.0x107
10%Ni/PCer 36.5 0.068 4.1x10°7
dpore (M) Ecat Teat Pear (kg m)
Todas 1.0x108 0.5 4 2350

El diametro de poro dpgre, 1a porosidad &g, y la tortuosidad 7, de la capa de catalizador poroso
también se adoptaron, y se muestran en la Tabla 4.2. Se asumié como didmetro de los poros un
valor de 10 nm. Este es mas bien un tamafo de poro pequefio, lo que permitiria estudiar las
potenciales limitaciones internas de transferencia de masa. La porosidad y la tortuosidad son

valores tipicos para catalizadores porosos [7,8].

4.1.2. Parametros para el catalizador de pellets

Para simular el lecho de pellets del experimento con el catalizador 5%Ni/Al>O3, los parametros
empleados fueron los enumerados en la Tabla 4.3. El didametro de particula dp, corresponde al
diametro del pellet como se especifico en el Capitulo 2, seccion 2.3.1, y el diametro de poro dpgre
corresponde al valor determinado por adsorcién de Nz para el pellet empleado. La densidad del
catalizador pc,¢ y porosidad &q,¢ Se estimaron a partir de la densidad aparente sélida (3900 kg m-

3) y el volumen de poro determinado por adsorcién de N> (0.36 cm3 g1).

El valor de ags puede calcularse con la ec. 4.4. La ecuacion se multiplica por un factor estimado
de 0.1 porque, para los experimentos de reaccién, el catalizador se diluyé (con esferas inertes de

Al>O3 del mismo diametro) aproximadamente diez veces en volumen. Esto lleva a que el érea
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activa para la transferencia de calor y masa por volumen de lecho sea 0.1 del area total del lecho

de esferas.

a 6
(gs = 0.1 (1 — £5) —2 = 0.1 (1 — ) — ec. 4.4
Vsphere dp

Se supuso que la conductividad del pellet, Ag, es de 0.3 W m'! K-1, un valor extraido de la literatura
para un pellet de catalizador de 5%Ni/Al>O3 [9]. La porosidad del lecho eg, and tortuosidad del
catalizador T, se adoptaron a partir de valores tipicos para los catalizadores de pellets en un

lecho empacado [7,10].

Tabla 4.3: Parametros del lecho de catalizador de pellets modelado.

Parametro Valor Unidad Parametro Valor Unidad
d, 1x1073 m dpore 1x108 m
Ags 3.6x10? mt Ecat 0.58 -
&g 0.4 - Teat 4 -
w 0.2 g Xeat 0.081 -
Peat 1650 kg m3 diube 0.01 m
Ay 0.3 W mt K1 Ly 0.02 m

4.1.3. Factor de actividad

Los datos cinéticos publicados por Xu y Froment [1] se dan para un catalizador constituido por
Ni/MgAloO4, con un contenido de Ni del 15.2 %, como se consideré previamente. Los
catalizadores utilizados para los experimentos de reaccion tienen diferentes estructuras de soporte
y diferentes contenidos de Ni, por lo que la actividad que presentan es diferente en cada caso.
Para describir las actividades de los diferentes catalizadores, se introdujo un factor de actividad
(as) en el modelo, que multiplica el valor de las constantes cinéticas k;j para las tres reacciones

propuestas.

El factor de actividad af retine en un nimero todas las caracteristicas de los catalizadores que
pueden causar diferencias en las velocidades de reaccion intrinsecas y actividades de los
catalizadores. Estas caracteristicas pueden ser el nimero de sitios activos por unidad de masa de
catalizador, la naturaleza de los sitios activos (presencia de diferentes especies de Ni con diferentes

actividades [11]), y la interaccion con el soporte.

Para reproducir los puntos de conversion de CO, experimentales obtenidos con el modelo, este
factor de actividad se consideré separadamente para cada catalizador. Los valores resultantes de
las conversiones de CO» se compararon con los experimentales. Se utilizé un maximo de dos cifras
significativas para el factor de actividad, y se consideré un valor como la mejor aproximacién

cuando suma de cuadrados de los residuos de las conversiones de CO» fue la mas pequeia.
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La Figura 4.2 muestra un ejemplo del criterio utilizado. Las conversiones experimentales a
diferentes temperaturas del catalizador 5%Ni/PCer se muestran en simbolos. Las lineas
corresponden a tres conjuntos de simulaciones con diferentes valores del factor de actividad as.
El valor de la suma de cuadrados de los residuos también se muestra en la leyenda. En este
ejemplo, el factor de actividad 0.9 es la mejor aproximacion de los tres, ya que la suma de

cuadrados de los residuos es la mas baja.

@® Experiment, 5% Ni/PCer
301 — a,=0.9-Sumsq. res. =19.7 ,
;\3 - - -a,=0.8-Sumsgq. res. = 26.8 /."
E’ - = a=1.0-Sumsq. res. = 27.5 R /e
S o
»n 204
—
(O]
>
c
o
(&)
O 104
@)
0 T T T T
560 580 600 620
T, (K)

Figura 4.2: Ejemplo del criterio empleado para ajustar el factor de actividad. Simbolos: valores
experimentales de conversion de CO» para el catalizador 5%Ni/PCer. Lineas: simulaciones con diferentes

valores del factor de actividad as. La leyenda muestra la suma de cuadrados de los residuos.

Los datos de todos los experimentos realizados con catalizadores de Ni se trataron de esta manera.
La Figura 4.3 muestra los resultados del ajuste. Los simbolos corresponden a los valores
experimentales de la conversién de COa.. Las lineas continuas corresponden al mejor ajuste del
factor de actividad logrado. Como referencia, la linea discontinua corresponde a la conversién de
equilibrio, para la composicién de alimentacion del experimento con el catalizador de 5%Ni/Al>O3
(ver Capitulo 2, seccién 2.3.1). La Tabla 4.4 retne los valores de los factores de actividad para
cada caso.

De la Figura 4.3, es evidente que las simulaciones se ajustan hasta cierto punto a los resultados
experimentales, pero la tendencia del cambio en las conversiones de CO» con la temperatura no
se replica de una manera muy precisa. Los valores simulados son bastante pequeios en la region
de temperatura mas baja. Para los catalizadores de papel ceramico, el modelo predice conversiones
alrededor de un 40 — 50 % menores que las medidas para Ty 553 y 573 K. Incluso cuando se
eligen valores mas altos de af las estimaciones a temperaturas mas bajas no mejoran
significativamente, como se puede ver en la Figura 4.2. En el rango de temperatura mas alto, el
modelo tiende a predecir conversiones mas altas que las observadas en los experimentos. El ajuste
general se puede cuantificar hasta cierto punto con el valor de R? (Tabla 4.4). Estos valores son
superiores a 0.9, pero no tan altos, para los catalizadores de papel ceramico.
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Figura 4.3: Conversiones de CO:2 de los experimentos y simuladas con el factor de actividad mejor
ajustado. Simbolos: valores experimentales. Lineas continuas: simulaciones. Linea discontinua: conversion

de CO> en equilibrio, composicién de entrada del experimento con 5%Ni/Al>QO:s.

Tabla 4.4: Mejor ajuste de factores de actividad para los diferentes catalizadores.

Catalizador a Suma de cuadrados de R?

residuos — conversion CO»

2.6%Ni/PCer 11 6.30 0.962
5%Ni/PCer 0.9 19.7 0.946
10%Ni/PCer 0.89 73.5 0.929
5%Ni/Al>Os 13 38.0 0.974

En el caso del catalizador de 5% Ni/Al>Os3 la prediccion para la conversién es menor que el valor
experimental a 553 K, y se vuelve mayor a 573 y 593 K. A 623 K, la prediccién y el experimento
son muy similares, y llegan casi al valor de equilibrio. Tanto los datos simulados como los
experimentales se aproximan al equilibrio a medida que aumentan las temperaturas y las
conversiones, por lo que los valores predichos a 593 y 623 K no son tan diferentes de los
experimentales (R? > 0.95). Sin embargo, la tendencia es la misma para todos los catalizadores:
las curvas predichas con el modelo muestran un crecimiento mas pronunciado con la temperatura

que los valores experimentales, lo que puede estar relacionado con la energia de activacion (ver
seccion 4.1.4).

Los valores predichos y medidos de selectividad hacia CHs se muestran en la Figura 4.4. El modelo
predice valores de selectividad algo mas bajos que los observados experimentalmente. En
particular, los catalizadores 5%Ni/PCer y 10%Ni/PCer muestran valores de selectividad muy altos
en los experimentos (superiores al 97 %), que no se reproducen tan bien con las simulaciones. La
selectividad predicha es menor que los valores experimentales incluso para el catalizador
2.6%Ni/PCer que mostré una selectividad bastante menor en primer lugar, en comparacién con
los otros catalizadores. El catalizador 5%Ni/AloO3s es muy activo y sus altas velocidades de
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reaccion hacen que la mayor parte del CO formado a través de la via de reaccién inversa de water-
gas shift se convierta en CHs4 mediante metanacién, ya que la selectividad de equilibrio hacia CHa4

es cercana al 100 %.

A SN Se— —3
-,,/r,/l/_’/
§ 90
>
=
=
O 80
<@
o}
w
<t
T
O 701 B —— 2.6% Ni/PCer
e 5% Ni/PCer
A —— 10% Ni/PCer
v 5% NilA,0,
60 . . . .
560 580 600 620
T, (K)

Figura 4.4: Selectividad hacia CH4 de los experimentos y simulada con el factor de actividad as mejor
ajustado. Simbolos: valores experimentales. Lineas continuas: simulaciones. La selectividad de equilibrio

es cercana al 100 % para todas las temperaturas, y, para mayor claridad, no se dibujé.

4.1.4. Energia de activacion

Como se discutié anteriormente, los valores de conversiéon predichos muestran un aumento mas
pronunciado con la temperatura que los valores experimentales, cuando simplemente las
constantes cinéticas son multiplicadas por el factor de actividad as. Con base en la ecuacion de
Arrhenius, que da la dependencia de las constantes cinéticas con la temperatura (ver ec. 3.36 en
el Capitulo 3, seccion 3.4), se puede proponer que los valores de las energias de activacion E, ;

son menores para los catalizadores utilizados en los experimentos.

Las diferencias en la morfologia y composiciéon de los soportes cataliticos pueden modificar los
valores de las energias de activacioén, ya que pueden aparecer diferentes especies superficiales de
Ni. Ademas de eso, Xu y Froment [1] desarrollaron su cinética para el reformado con vapor a
temperaturas altas (773 — 848 K), y para la metanacion de CO2 en un rango de temperatura mas
alto (573 — 673 K) que el considerado en este estudio, lo cual puede también provocan ligeras
diferencias en la energia de activacién. La mayoria de los trabajos que tratan sobre la metanacién
de CO2 en catalizadores de Ni no informan las energias de activacion para las tres reacciones
separadas, porque desprecian la formacién de CO a través de la reaccién de cambio inverso de
agua-gas, y la subsecuente reaccion de metanacién de CO. En general, solo se informa un valor,
una energia de activaciéon aparente para la formacion de CHs, que a menudo se calcula a partir
de las velocidades de reaccién observadas a valores bajos de conversién, empleando un enfoque

de reaccion no reversible y ley de potencia (ec. 4.5, ec. 4.6).
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Tobs = k(T) cco, cii, ec. 4.5

ec. 4.6

Tobs(T1) _ k(T1) _ - [Ea,app ( 1 1 )]

robs(TZ) B k(Tl) B R T_Z - F1

Los valores de la energia de activacion aparente para la formacién de CH4 en la literatura varian
de 75 a 120 kJ mol! para catalizadores de Ni/Al>O3 [12—17]. La Tabla 4.5 muestra la energia de
activacién aparente calculada para el catalizador Ni/MgAl>O4 y los catalizadores de papel
cerdmico usados en este estudio. No se realizd ninguna estimacién para el catalizador de
5%Ni/Al>O3 porque no se realizaron mediciones a bajas conversiones con él. Todos los valores
calculados caen dentro del rango de la literatura, pero es notable que los valores de energia de
activacion aparente para los catalizadores de papel cerdmico son bastante similares entre ellos,
mientras que el del catalizador Ni/MgAl>O4 es algo mas alto. En la misma linea, Schlereth y
Hinrichsen [18] observaron que el modelo de Xu y Froment [1] sobrestimaba ligeramente la energia
de activacion cuando lo utilizaron para reproducir los resultados experimentales de un catalizador
de Ni/ZrO> publicado por Schoder et al. [19]. Ducamp et al.[20] usaron un catalizador comercial
14 — 17 % Ni/AlO3 para metanacion de COo, y ajustaron la cinética de Xu y Froment estimando
sus propias energias de activacién, lo que resulté en valores alrededor de un 10 — 14 % menores
que los originales para las tres reacciones. Asimismo, Oliveira et al. [21] usaron un catalizador
comercial 15 % Ni/Al>O3 para reformado con vapor. También ajustaron los resultados a la cinética
Xu y Froment, obteniendo valores de energias de activacién en torno a un 10 % inferiores a los
valores originales. Siguiendo estos argumentos y referencias, es razonable considerar que los
valores de energia de activacion para los catalizadores de papel ceramico y para el catalizador de
5%Ni/Al>O3 sean ligeramente méas bajos que los valores originales publicados para el catalizador
de Ni/MgAl>Os.

Tabla 4.5: Energias de activacion aparentes para la

metanacion de CO» methanation.

Catalizador Eaapp (kJ mol?)
Ni/MgAl,04? 118
2.6%Ni/PCer 76
5%Ni/PCer 79
10%Ni/PCer 80

aCatalizador del trabajo de Xu y Froment [1].

4.1.5. Ajuste de factores de actividad con nuevos valores de energias de activacion

Para ajustar los resultados de conversién de CO2 con mayor precision, se utilizaron en el modelo
energias de activaciéon ligeramente menores para las tres reacciones. Esto se hizo por simplicidad,
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ya que un estudio cinético, necesario para determinar el valor exacto de cada energia de activacion,
no esta dentro del alcance de este trabajo. El enfoque ya descrito en la seccion 4.1.3 se utilizé
para ajustar nuevos valores del factor de actividad as para cada catalizador. Los nuevos valores
de energias de activacién se fijaron en 86 % de los valores originales (listados en la Tabla 3.2,
Capitulo 3), porque permitieron ajustar los resultados experimentales con éxito para los cuatro
catalizadores. Los valores finales de las energias de activacién y factores de actividad se muestran
en la Tabla 4.6.

Tabla 4.6: Valores modificados de energias de activacion y mejor ajuste de factores de actividad para los

diferentes catalizadores.

Todos los catalizadores E,1 (kJ mol?t) E,, (kJ mol?) E, 3 (kJ mol?)
206.1 57.6 209.6
Catalizador ar re?izz]js(feccs:\?eri?gs 2%2 R?
2.6%Ni/PCer 0.82 0.59 0.995
5%Ni/PCer 0.66 0.30 0.998
10%Ni/PCer 0.64 0.62 0.999
5%Ni/AlO3 6.0 0.85 0.999

La Figura 4.5 muestra las conversiones experimentales de CO2 y los nuevos valores predichos, con
los valores modificados de las energias de activacién, y el mejor ajuste de los factores de actividad.
Es evidente que el ajuste es significativamente mejor que el de la Figura 4.3. Las sumas de los
cuadrados de los residuos son mucho mas pequefas que para el conjunto anterior de simulaciones,
y muy similares para todas las muestras (ver Tabla 4.6). Ademas, el valor de R? para el ajuste es
superior a 0.99 para todas las muestras. El enfoque propuesto parece estar de acuerdo con los
valores experimentales para todos los catalizadores probados, siendo muy precisa la dependencia

de la conversion con la temperatura.

Para los catalizadores de papel ceramico, el incremento en la conversién es aproximadamente
proporcional al contenido de Ni, ya que duplicar el porcentaje de Ni produce el doble de conversién
para valores inferiores al 20 %. Los valores ajustados de los factores de actividad para los
catalizadores de papel ceramico son comparables, especialmente para 5%Ni/PCery 10%Ni/PCer.
Dado que el cambio en la carga de metal se tiene en cuenta en la fraccion volumétrica del
catalizador en el reactor x.,, €l factor de actividad representa principalmente las diferencias en
la naturaleza y distribucion de las especies activas, lo que sugiere caracteristicas superficiales
similares para las muestras de papel ceramico con diferente contenido de Ni. En este contexto, el
factor de actividad ligeramente mas alto para 2.6%Ni/PCer podria indicar un mayor grado de
distribucion de los sitios activos, o mayores cantidades de especies mas activas cuando se
incorporé una menor carga de metal en las fibras de papel ceramico, lo cual es un fenémeno

comun, especialmente para catalizadores impregnados [22].
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Figura 4.5: Conversiones de CO> de los experimentos y simuladas con el factor de actividad a; mejor
ajustado (Tabla 4.6), y menores valores de energias de activacion E, ;. Simbolos: valores experimentales.
Lineas continuas: simulaciones. Linea discontinua: conversion de CO2 en equilibrio, composicion de

entrada del experimento con 5%Ni/Al>O3.

El catalizador de pellets 5%Ni/Al>O3 fue ajustado con un factor de actividad 9 veces mayor al de
5%Ni/AlbOs, que tiene el mismo contenido de Ni por masa de catalizador. Siguiendo el
razonamiento anterior, esto significaria que el catalizador de pellets es un orden de magnitud mas
activo que el catalizador de papel ceramico del mismo contenido de Ni. La actividad mejorada
podria deberse a una combinacién de especies de Ni mas activas y una mejor distribucién de los
sitios activos. Un factor importante es probablemente, como se muestra en el Capitulo 2, seccién
2.3.1, La superficie especifica de los soportes, que es alrededor de 7.5 veces mayor para el pellet
que para el papel ceramico. Mientras que el pellet tiene elevada porosidad y permite la deposicién
de material activo en un area superficial mas alta, las fibras de papel ceramico son lisas y el Ni se
deposita en agregados en la superficie, como sugieren los resultados de ensayos de EDX (ver
Capitulo 2, seccién 2.2.1).

La selectividad hacia CH4 también cambié con la nueva estimacién de las energias de activacién
(Figura 4.6). Los valores predichos son una mejor aproximacion a los experimentales que el
conjunto anterior de simulaciones, particularmente para los catalizadores 5%Ni/PCer vy
10%Ni/PCer, para los cuales la selectividad lograda hacia CHs es superior al 95 %. Para
2.6%Ni/PCer, la selectividad fue algo menor, alrededor del 92 %. Esto podria deberse a efectos
del tamaiio de las particulas de Ni, que se discuten brevemente en el Capitulo 2, seccién 2.3.1,
por lo que el modelo cinético tal como se usd podria no ser tan preciso como para los otros

catalizadores.

Debido al buen ajuste de la conversiéon y selectividad lograda con el modelo para todos los
catalizadores utilizados, los valores de energia de activacién estimados se mantuvieron para los
estudios de simulacién, ya que aparentemente representan los catalizadores de Ni en este estudio

con precision.
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Figura 4.6: Selectividad hacia CH4 experimental, y simulada con el mejor ajuste del factor de actividad as
(Tabla 4.6). Simbolos: valores experimentales. Lineas continuas: simulaciones. La selectividad de
equilibrio es cercana al 100 % para todas las temperaturas. Para mayor claridad, no se dibujé.

Las simulaciones muestran una tendencia a una menor selectividad cuando el contenido de Ni es
menor, para cada temperatura. Esto sucede porque a medida que se incrementan las velocidades
de reaccién, el CO se forma mas rapido a través de la reaccién inversa de water-gas shift y se
consume mas rapido a través de la metanacién de CO. Para ilustrar esto, la Figura 4.9 muestra
los perfiles de la fraccion molar de CO a lo largo de la posicién axial del reactor. EI mayor
contenido de Ni en los catalizadores de papel ceramico (que esta ligado a mayores conversiones)
se traduce en una formacién y consumo mas rapido del CO, por lo que a la salida del reactor la
concentracion es menor. Para el catalizador Ni/Al>Os, la mayor actividad conduce a velocidades
mucho mayores de formacién y consumo de CO. Un pico de concentracién mas alto es observable
cerca de la entrada, pero la concentracién de CO de salida es la mas baja y, por lo tanto, la
selectividad hacia CHs es la mayor. El mayor grado de avance de la reaccién lleva a composiciones

mas cercanas a las de equilibrio, con ycg = 1.4x10-4.

Durante los experimentos, solo se conocia la temperatura de entrada T,. No se midid la
temperatura dentro del reactor o del catalizador, porque no era posible introducir una termocupla
sin romper la estructura del papel ceramico. Con el modelo, fue posible predecir las temperaturas
dentro del reactor para cada experimento simulado. Para los catalizadores de papel ceramico, los
incrementos de temperatura predichos son bastante pequefos. Los mayores aumentos de
temperatura corresponden al catalizador 10%Ni/PCer, que mostré las conversiones mas altas vy,
por lo tanto, la mayor cantidad de calor liberado por la reaccién. Dado que se supone que las
propiedades de transferencia de calor son las mismas para todos los catalizadores de papel
ceramico, se espera que las temperaturas sean mas altas para este catalizador que para los otros
catalizadores de papel ceramico. Sin embargo, los incrementos resultan alin muy pequeiios, vy la

temperatura maxima alcanzada es solo 3.5 K mayor que en la entrada, para T, = 623 K. Esto
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podria considerarse operacion isotérmica para el reactor experimental, lo cual esta respaldado por
el hecho de que la energia de activacion aparente en la Tabla 4.5 es muy similar para todos los

catalizadores de papel ceramico.

0.004
—— 2.6% Ni/PCer
5% Ni/PCer
0.003 4 —— 10% Ni/PCer

5% Ni/AlLO,

8 0.0021

0.001
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Figura 4.7: Detalle de las predicciones de los experimentos con el modelo. Perfiles de fraccion molar de CO

para diferentes catalizadores, con Ty= 623 K.

Sin embargo, para 5%Ni/Al>O3, los incrementos de temperatura previstos son mas significativos.
La Figura 4.8 muestra los perfiles de temperatura para este catalizador, para T, = 623 K. La
temperatura maxima del sélido es alrededor de 25 K mayor que en la entrada, y también es 13 K
mas alta que la temperatura del gas en el mismo punto. Esto muestra que tanto la transferencia
de calor gas-sélido como la transferencia de calor hacia la pared podrian convertirse en factores
limitantes para trabajar con estos pellets. El calor se libera debido a la reaccién a una velocidad
mas rapida de lo que el gas puede eliminar el calor del sélido y transferirlo hacia la pared. Por lo
tanto, es poco probable que el reactor haya funcionado de forma isotérmica durante el
experimento con este catalizador. Esto podria conducir a severas limitaciones de transferencia de
calor en el escalado del reactor, con la aplicacién de diametros de pellet y de tubo mayores.

A modo de breve comparacion, la eficiencia del reactor para los catalizadores 10%Ni/PCer y
5%Ni/AloO3 se muestra en la Figura 4.9. La diferencia en el desarrollo del perfil de temperatura
se traduce en pérdidas de eficiencia debido a limitaciones de transferencia de calor AEy (ver ec.
3.44, Capitulo 3, seccion 3.5.4), que se calculan con respecto a la temperatura maxima
desarrollada en cada caso. Las pérdidas de eficiencia debidas a las limitaciones de transferencia
de calor son de alrededor de 0.1 para el catalizador de pellets, pero las pérdidas mas importantes
se deben a las limitaciones internas de transferencia de masa (AEj,:), que alcanzan un valor de
aproximadamente 0.45. Dado que los pellets utilizados en los experimentos tienen solo 1 mm de
didametro, es previsible que pellets mas grandes, generalmente aplicables a escala técnica,
presenten limitaciones de difusiéon alin mas marcadas. El catalizador de papel cerdamico, por su
parte, presenta un valor muy pequefio de AEp (menor que 0.02). Las pérdidas de eficiencia debidas
a la transferencia de masa (interna y externa) son tan pequefias que no se aprecian en el gréfico
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de barras, y en total, la eficiencia del reactor es cercana a 1. Por lo tanto, a diferencia del pellet,
los sitios activos de los catalizadores de papel ceramico se utilizan mucho mejor, casi sin pérdidas
de eficiencia, con un desarrollo del perfil de temperatura casi nulo. Por otro lado, el pellet es mas

activo y alcanza mayores conversiones para los mismos caudales de alimentacién.
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Figura 4.8: Detalle de las predicciones de los experimentos con el modelo. Perfiles de temperatura para
5%Ni/Al2Oz con Ty= 623 K.
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Efficiency
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Figura 4.9: Detalle de las predicciones de los experimentos con el modelo. Eficiencia para 10%Ni/PCer y
5%Ni/AlbO3, con Ty= 623 K (ver definiciones en Capitulo 3, seccion 3.5.4).

4.2. Eficiencia y limitaciones de los papeles ceramicos cataliticos

Se realizé un estudio de simulacién para analizar el rendimiento y las principales limitaciones de
los catalizadores de papel ceramico. Los respectivos resultados son la base para un disefio éptimo
del reactor y para utilizar los grados de libertad que proporcionan estos materiales de manera
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Optima. Para esta seccidn, el objetivo fue estudiar la eficiencia de los catalizadores de papel
ceramico y determinar si el transporte de masa y calor podria limitar la produccién y la eficiencia

de un reactor relleno con un catalizador de papel ceramico.

Las simulaciones se basaron en los parametros utilizados para el catalizador 10%Ni/PCer (ver
Tabla 4.2). Se utilizaron las energias de activacion ajustadas a los datos experimentales (Tabla
4.6) ya que resultaron mas precisas para representar los catalizadores de papel ceramico. Se
simularon también catalizadores con actividad 1 2, 3 y 4 veces la del catalizador 10%Ni/PCer, y
esto se denomind "actividad relativa” (RA). El objetivo fue simular una actividad incrementada de
los materiales, que podria provenir de una mejor distribucion y propiedades superficiales de la fase
activa, como resultado de métodos de preparacion diversos. La posibilidad de incrementos en
actividad en catalizadores fibrosos se exploré con base en resultados reportados en la literatura
por autores como Ahlstrom-Silversand y Odenbrand [23,24], quienes propusieron un método de
spray térmico para depositar una capa catalitica porosa sobre fibras metéalicas de una malla de
alambre, o Tuler et al. [25], quienes utilizaron un método de spray seco para depositar el metal
activo metalico sobre el papel ceramico, y lograron una mejor distribucion del material sobre las

fibras, en comparacién con el método de impregnacion.

Como base de comparacion para las simulaciones, se establecieron dos pardmetros. En primer
lugar, la conversion de CO; a la salida del reactor se fij6 en 66%. Este es un valor lo
suficientemente alto como para que se puedan observar diferencias en los reactores simulados,
mientras que todavia esta lo suficientemente lejos de la conversién de equilibrio como para que se
pueda alcanzar con una longitud de reactor moderada. En segundo lugar, la temperatura maxima
dentro del reactor Tyax Se fij6 en 623 K. Esta temperatura proporciona elevadas velocidades de
reaccion y es de relevancia en lo practico, pero al mismo tiempo es lo suficientemente baja como
para limitar el dafio al catalizador por sinterizacién o degradacion. El equilibrio es favorable para
la produccion de CHa en estas condiciones. A 623 Ky 1000 kPa, la conversion de CO2 de equilibrio
es del 96 % vy la selectividad hacia CHa es superior al 99 %. Por lo tanto, para las condiciones
elegidas de conversiéon y temperatura maxima, se asegura el régimen cinético, donde el equilibrio

quimico no interfiere significativamente con los resultados de la simulacién obtenidos.

El flujo molar (caudal molar por unidad de area transversal, Gn) Se mantuvo constante para
todas las simulaciones, en un valor de 10 mol s m2. La temperatura de entrada T, y la longitud
del reactor Ly se variaron para cada simulacién, para asegurar que se alcanzaran los valores
deseados de conversion y temperatura maxima Ty Se simularon tres didmetros de tubo
diferentes, 0.01, 0.02 y 0.025 m, las cuales corresponden a dimensiones realistas para un tubo
individual dentro de un reactor multitubular, generalmente aplicados en escala técnica [26-28].
La Tabla 4.7 resume las condiciones empleadas en las simulaciones.
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Tabla 4.7: Parametros para simulaciones del estudio de eficiencia del reactor con un catalizador de

papel ceramico.

Parametro Valor Unidad Parametro Valor Unidad
Gnol 10 mol st m2 diube 0.01, 0.02, 0.025 m
Pin 1000 kPa Lr variable m
YH,in /Ycoyin 4 - Xco, 66 %
To variable K Tiax 623 K
RA 1- 4 -

4.2.1. Productividad del reactor

La Figura 4.10 muestra los resultados de la productividad en funcién de la actividad relativa del
catalizador. Esta claro que la productividad por volumen de reactor crece a medida que aumenta
el factor de actividad para todos los didmetros de tubo. Esto es de esperar, ya que se pueden
lograr velocidades de reaccion mas altas en cada posicion del reactor. El metano se forma a una
velocidad mas alta en cada punto del reactor y, por lo tanto, se necesita un volumen de reactor
mas pequeio para lograr la misma conversion. Para un reactor diferencial, se esperaria un
incremento proporcional en la productividad, pero las altas conversiones y las longitudes necesarias
del reactor dan como resultado un comportamiento integral del reactor para estas simulaciones,
por lo que las desviaciones de la linealidad se deben a gradientes axiales de concentracién y de

temperatura.

El incremento en la productividad a medida que aumenta la actividad del catalizador es mas
pronunciado para el didmetro del tubo de 0.01 m. Al duplicar la actividad relativa de 1 a 2, la
productividad crece 77 %, mientras que solo crece 17 % para el tubo de 0.02 m de diametro. Al
duplicar la actividad relativa de 2 a 4, el crecimiento es 52 % y 10 % respectivamente. Para el
tubo de 0.025 m de didmetro, duplicar la actividad relativa de 1 a 2 produce un aumento de
productividad de solo 6 %. Esta comparacién parece indicar que la mayor actividad del catalizador
se emplea mas efectivamente con el tubo de menor didmetro, produciendo asi un volumen de
reactor menor y mejorando la productividad. El didmetro del tubo de 0.025 m muestra muy baja
utilizaciéon del catalizador, no solo al incrementar la actividad, sino también en comparacién con
los didametros de tubo mas pequenos. Para una actividad relativa de 1, el valor de la productividad
para este tubo es menos del 50 % de la productividad para el tubo de 0.01 m de diametro, lo que
significa que la longitud necesaria del reactor para lograr el mismo valor de conversién es mas que
el doble. La Tabla 4.8 compara los valores de produccién y productividad para los tres diametros
de tubo, asi como la longitud del reactor. Aunque un tubo de 0.025 m de didmetro conlleva una
produccién mayor que los didmetros de tubo mas pequenos, el incremento en el volumen del
reactor necesario para esta mayor producciéon es desproporcionado, lo que se traduce en una
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menor productividad. El costo del lecho de catalizador mas grande podria no estar justificado, si
en su lugar se puede usar una mayor cantidad de tubos mas pequenos, aunque el costo de los

tubos puede escalar en ese caso.

22
20 - — dtube =0.025m
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Figura 4.10: Productividad del reactor en funcion de la actividad relativa del catalizador.

Tabla 4.8: Produccion y productividad para los tres diametros de tubo.

RA drube Produccion Productividad Ly

) (m) (molcha h1) (103 molcha ht mped3) (m)
1 0.01 0.375 7.70 0.62
1 0.02 1.50 5.15 0.925
1 0.025 2.34 3.81 1.25
2 0.01 0.375 13.7 0.345
2 0.02 1.5 6.04 0.73
2 0.025 2.34 4.03 1.26

La razén de la menor utilizacién del catalizador con los diametros de tubo mas grandes es la
eliminacion de calor menos eficiente, que desvia el funcionamiento del reactor de las condiciones
isotérmicas. Los diametros de tubo mas grandes dificultan la eliminacién de calor al aumentar la
distancia para la dispersion de calor radial, y también tienen un impacto en la transferencia de
calor cerca de la pared al reducir el area de superficie disponible por unidad de volumen (ecs. 3.25,
3.29 y 3.31, Capitulo 3, seccion 3.3.4).

Para el tubo de 0.025 m de diametro, y utilizando valores de actividad relativa superiores a 2, el
objetivo de alcanzar un valor de conversién de CO» del 66 % manteniendo una temperatura
maxima de 623 K se vuelve inalcanzable desde una perspectiva practica. El reactor opera en una
region de inestabilidad paramétrica donde la temperatura maxima es muy sensible a pequefios
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incrementos en Ty, y puede ocurrir un runaway térmico. No se pudieron encontrar las soluciones
numéricas debido a dificultades con la convergencia. Se observa el mismo comportamiento de
runaway para un tubo de 0.02 m de didmetro cuando la actividad relativa aumenta mas alla de
un valor de 4. La ocurrencia de un runaway o disparo térmico deriva de las fuertes limitaciones
radiales a la transferencia de calor, que se traducen en una pobre eliminacion del calor de reaccién

e insuficiente enfriamiento del reactor.

4.2.2. Eficiencia del reactor y pérdidas de eficiencia

La Figura 4.11 muestra los resultados calculados de eficiencia del reactor (definida en la ec. 3.43,
Capitulo 3, seccion 3.5.4) en funcion de la actividad relativa de los catalizadores. El tubo de 0.01
m de didmetro muestra los valores méas altos de eficiencia para todas las actividades relativas, lo
cual es consistente con las productividades mas altas logradas, ya que el catalizador se utiliza en
un mayor grado. Si bien los valores de eficiencia se reducen a medida que aumenta la actividad
intrinseca, la caida es mas pronunciada para los diametros mas grandes, alcanzando valores
bastante bajos para actividades relativas mas altas. Por ejemplo, el tubo de 0.02 m de diametro
produce un valor de eficiencia de 0.38 para una actividad relativa de 2, mientras que el tubo de

0.025 m de didmetro muestra un valor de eficiencia de 0.23 para la misma actividad.

1.0
I, ..=0.025m
1 — B d,,,,.=0.02 m
0.8 | C]dtube=o'01 m
=z [ AE,;
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o
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Figura 4.11: Eficiencia (barras sélidas) y pérdidas de eficiencia (barras rayadas) para diferentes
actividades relativas y diametros de tubo. Los valores de las pérdidas de eficiencia debidas a transferencia

de masa interna y externa (AEjy;, AEqy ) son del orden de 107, y pueden considerarse despreciables.

Dado que el flujo molar de entrada por area de seccion transversal (Gpo1) PErmanece constante
durante todas las simulaciones, se espera que las variaciones de la transferencia de masa externa
debido a los cambios en el didmetro del tubo sean insignificantes. El nimero de Sherwood para

estas simulaciones es de alrededor de 0.36, que es un valor bastante pequeno, debido a las bajas
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velocidades del gas utilizadas en este estudio, y al pequefio didametro de las fibras. Sin embargo,
un didmetro de fibra tan pequeiio proporciona una gran superficie geométrica. La transferencia
de masa externa, de esta manera, es lo suficientemente rapida como para que no haya una
diferencia significativa en las concentraciones en la superficie del catalizador y el volumen del gas,

y las pérdidas de eficiencia sean despreciables.

Las limitaciones a la transferencia de masa interna pueden registrar variaciones entre diferentes
diametros de tubo, debido a los incrementos en las velocidades de reaccién a temperaturas
elevadas. Sin embargo, esto no tiene un gran impacto en la eficiencia, debido al fino espesor de
la capa de catalizador, que es de 0.41 pm. Las limitaciones son despreciables, debido a la longitud
de difusion tan pequefia. De hecho, con la actividad relativa mas alta (4), y el tubo de 0.025 m

de didmetro, las pérdidas de eficiencia debidas a los efectos de difusion son del orden de 1x10.

Es evidente que las limitaciones de transferencia de calor son la principal causa de las pérdidas de
eficiencia y dependen en gran medida del diametro del tubo. Dado que las temperaturas de la fase
sélida y gaseosa resultaron ser practicamente idénticas a lo largo del reactor para todas las
simulaciones (Ts = Ty = T), se concluye que no existen limitaciones relevantes de transferencia de
calor gas-sélido. Esto se debe a la alta area de superficie geométrica de las fibras, de manera
similar a la transferencia de masa externa, aunque el nimero de Nusselt se encuentra en el rango
inferior (Nu ~ 0.15). Por tanto, las principales pérdidas de eficiencia provienen de la eliminacién

de calor radial limitada a través del medio de enfriamiento.

Los diametros de tubo mas grandes desarrollan un perfil de temperatura mas pronunciado a lo
largo de la direccién axial, debido a la menor area de superficie especifica para la eliminacién de
calor y a una mayor distancia para la dispersién térmica radial. A su vez, la temperatura de entrada
y enfriamiento debe ser menor para mantener Ty,.x €n el valor establecido de 623 K. Este efecto
puede observarse en la Figura 4.12, donde se muestran los perfiles de temperatura para una
actividad relativa de 1 y diferentes valores de diype. Se puede ver que el diametro del tubo mas
grande de 0.025 m muestra el perfil de temperatura mas pronunciado, y que la temperatura de
entrada T, debe mantenerse en un valor mas bajo de 586.8 K, para evitar que Tyax Crezca mas
alld de 623 K. En contraste, el didametro del tubo de 0.01 m puede operar mucho mas cerca de
las condiciones isotérmicas, y la temperatura de entrada es de 615.7 K. Las consecuencias de
perfiles de temperatura y operacién tan diferentes se pueden apreciar en los valores de eficiencia:
resulta un valor de 0.48 para el tubo de 0.025 m de diametro y 0.90 para el tubo de 0.01 m de
diametro, por lo que el grado de utilizacién del catalizador casi se duplica.

Las consecuencias sobre las velocidades de reaccion, que son la base del analisis de eficiencia, son
las siguientes. Las velocidades de reaccién y, por tanto, la liberacion de calor de reaccién,
aumentan rapidamente inmediatamente después de la entrada del reactor, debido a las altas
concentraciones de reactivos y al aumento de la temperatura. El aumento de temperatura también
incrementa la fuerza impulsora para la transferencia de calor radial, ya que se supone que la
temperatura de la pared es constante. Dado que la cinética es bastante sensible a las presiones
parciales de los reactivos (en particular a la presion parcial de H>), las velocidades de reaccién

disminuyen a medida que aumenta la conversion, lo que se compensa en exceso por el aumento
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de temperatura antes de alcanzar la temperatura maxima en el reactor. A la temperatura maxima,
la produccion de calor por reaccion es igual a la eliminacion de calor. En lo que sigue, la produccién
de calor disminuye al disminuir las concentraciones de reactivo y, por lo tanto, las velocidades de
reaccion. La eliminacién de calor radial excede la produccion de calor y, por lo tanto, la
temperatura del reactor se acerca nuevamente a Ty, debido al enfriamiento eficiente. Por tanto,
el perfil de temperatura méas pronunciado es responsable de un perfil de velocidad de reaccién mas
pronunciado en los diametros de tubo mas grandes, lo que finalmente conduce a valores promedio
mas pequefios y, por lo tanto, a una eficiencia mas baja. En resumen, la eficiencia disminuye
debido a la creciente desviacion de la operacion isotérmica a la temperatura maxima permitida de
623 K.
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Figura 4.12: Perfiles de temperatura para una actividad relativa de 1 y diferentes diametros de tubo.

4.2.3. Caida de presion

Como consecuencia de los perfiles pronunciados de temperatura y velocidad de reaccion, las
velocidades medias de reaccion pueden volverse bastante bajas. Por lo tanto, la longitud del
reactor podria incluso tener que incrementarse para alcanzar la conversion deseada, lo que reduce
aln mas la productividad por volumen de reactor. Para una actividad relativa de 2, por ejemplo,
las longitudes necesarias del reactor (de mayor a menor diametro del tubo) son 1.26 m, 0.73 m
y 0.34 m. Tales incrementos en la longitud del reactor también provocan mayores caidas de
presién, como se puede ver en la Figura 4.13. En particular, para un tubo de 0.025 de diametro,
la caida de presién es bastante mas alta que los valores de operacion en la escala técnica, que
generalmente se prefiere que sea inferior al 10 % de la presion total de entrada por razones

econémicas [29].

La caida de presion disminuye a medida que aumenta la actividad intrinseca en todos los casos,
porque disminuye la longitud necesaria del reactor. Sin embargo, la mayor velocidad de generacién
de calor que sigue a la entrada del reactor provoca un perfil de temperatura aiin mas pronunciado,
lo que conduce a menores tasas de reaccién promedio. Esto tiende a aumentar la longitud del

123



reactor, compensando el incremento en la actividad intrinseca y causando que la curva de caida

de presion se aplane para los valores mas altos de actividad relativa.
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Figura 4.13: Caida de presion total para diferentes diametros de tubo en funcion de la actividad relativa.
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Figura 4.14: Caida de presion total y eficiencia del reactor en funcién de la actividad relativa, para un
diametro de tubo de 0.01 m.

Se realizaron simulaciones adicionales para un tubo de 0.01 m de didmetro con mayor actividad
relativa. La cafida de presion contintia disminuyendo a medida que aumenta la actividad relativa,
pero en un punto (alrededor de una actividad relativa de 5) se vuelve casi constante (ver Figura
4.14). Las velocidades de reaccién promedio pueden reducirse tanto, debido a las fuertes
limitaciones de transferencia de calor a valores altos de actividad, que la longitud del reactor ya
no es reducida para lograr la conversion de CO> de 66 %. La eficiencia, por otro lado, sigue
disminuyendo a medida que aumenta la actividad, porque las velocidades de reaccién promedio
alcanzadas son cada vez mas pequenas en comparacion con las velocidades de reaccién maximas.

Incluso para el diametro del tubo con la mejor transferencia de calor, la eficiencia puede llegar a
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ser muy baja. Por lo tanto, deja de ser favorable incrementar la actividad del catalizador, porque
no conduce a reactores mas pequefios ni a una mayor productividad. Sin embargo, es interesante
notar que incluso con una actividad relativa de 9, AE;,; ¥ AEq+ Se mantienen en el orden de

magnitud de 106. Las pérdidas de eficiencia solo representan a AEr.

4.3. Observaciones finales

Los resultados experimentales se han reproducido con éxito utilizando el modelo descrito en el
Capitulo 3, ajustando solo el valor de las energias de activacion en un pequeio porcentaje de la
cinética original e introduciendo un factor de actividad que representa diferencias en la distribucion
y naturaleza de los sitios activos. El ajuste se realizdé con el mismo valor de energias de activacién
para todos los materiales y con buena concordancia con los resultados experimentales. El hecho
de que los valores del factor de actividad ajustado sean cercanos para todas las muestras de
catalizador de papel ceramico sugiere caracteristicas similares de sitios activos en la superficie de
las fibras, particularmente para las muestras de 5%Ni/PCer y 10%Ni/PCer, mientras que la
muestra de 2.6%Ni/PCer podria ser ligeramente diferente, debido al factor de actividad algo mas
alto y la diferencia de selectividad entre los valores medidos y las predicciones del modelo. Con
todo, la representacion de estos materiales con el modelo propuesto es adecuada para estudios
de simulacién que permitan explorar el comportamiento de transferencia de calor y masa de los

catalizadores de papel ceramico.

Se realizaron simulaciones para determinar qué factores influyen o limitan la productividad y la
eficiencia de un catalizador de papel cerdmico. De los resultados se desprende que el transporte
de masa interno y externo no tienen un papel relevante, debido a las pequefas distancias difusivas
y las elevadas superficies externas que presentan generalmente los materiales fibrosos, y que se
han propuesto para el caso de los papeles ceramicos. Dos factores influyen en gran medida en la
eficiencia y el rendimiento de un reactor relleno con papel ceramico catalitico: la transferencia de
calor radial y la caida de presion. La primera se refiere a la eliminacion del calor de reaccién
mediante transferencia radial de calor hacia la pared del tubo (la transferencia de calor gas-sélido
es tan rapida que las temperaturas del sélido y del gas son casi idénticas). Depende de la
conductividad térmica del material fibroso y de las propiedades conductoras del lecho, y también
del comportamiento convectivo del flujo de gas, afectado por la velocidad y la porosidad. La
transferencia de calor hacia la pared se investiga méas a fondo en el Capitulo 5. La caida de presién
tiene un impacto econémico directo, ya que eleva los costos de operacion e infraestructura. Se
podria influir sobre la caida de presién modificando la morfologia del material fibroso, en particular,
el diametro de la fibra y la porosidad del lecho, lo cual requeriria efectuar cambios en los materiales

de partida y el método de sintesis. Estas posibilidades se investigan en el Capitulo 6.
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Capitulo 5: Transferencia de calor y perfiles de temperatura en un reactor con papeles ceramicos
cataliticos

5. Transferencia de calor y perfiles de temperatura en un reactor con

papeles ceramicos cataliticos

En el Capitulo 4, se demostré que los catalizadores de papel ceramico no presentan limitaciones
a la transferencia de masa interna (debido a las pequefias distancias de difusion que presenta una
pelicula de catalizador delgada) o limitaciones a la transferencia de masa externa (debido a su
alta superficie por unidad de volumen disponible para el contacto con el fluido). Aunque la
transferencia de calor gas-sélido también es muy rapida, el transporte de calor radial puede
volverse limitante. Esto puede tornarse problematico para reacciones altamente exotérmicas,
como la metanacién de CO2, porque es posible que el calor de la reaccién no se elimine lo
suficientemente rapido como para garantizar temperaturas moderadas. Se realizaron simulaciones
para estudiar el comportamiento de transferencia de calor de un lecho de papeles cerdmicos
cataliticos. Los parametros previamente utilizados en el Capitulo 4, seccién 4.1.1 que describen
los catalizadores de papel ceramico (diametro de fibra, espesor de capa catalitica, porosidad, etc.)
y la seccion 4.1.5 (factor de actividad, energia de activacion) también se utilizan en este capitulo,
a menos que se indique lo contrario. Los diferentes niveles de actividad de los catalizadores se
describen en este capitulo mediante la actividad relativa (RA), que se refiere a un papel ceramico
catalitico con 10 % en peso de Ni (factor de actividad ag = 0.64, ver seccion 4.1.5, Capitulo 4).

Por lo tanto, una actividad relativa RA = n corresponde a af = 0.64 x n.
5.1. Analisis de sensibilidad de la transferencia de calor hacia la pared

5.1.1. Actividad del catalizador

Se realizé una serie de simulaciones para estudiar el efecto de la temperatura de entrada T, sobre
la temperatura maxima Tyax desarrollada dentro del reactor, asi como el rendimiento de CH4
alcanzable. Se eligié fijar la longitud de reactor en 0.5 m, lo que permite el desarrollo de un perfil
de temperatura manteniendo una caida de presion razonable en el lecho (menos de 100 kPa, o el
10 % de la presion de entrada [1]). Se emplearon actividades relativas de 1 y 2, para mostrar el
impacto de una capa catalitica mas activa sobre el calor que se genera dentro del reactor y debe

que ser removido. La Tabla 5.1 resume los parametros del reactor usados para estas simulaciones.

Tabla 5.1: Parametros para simulaciones de analisis de sensibilidad: actividad del catalizador.

Parametro Valor Unidad Parametro Valor Unidad
Gmol 10 mol st m2 diube 0.01, 0.02, 0.025 m
Pin 1000 kPa Ly 0.5 m
VHy,in /YCOyin 4 - T, variable K

Actividad relativa
(RA)

129



La Figura 5.1 muestra los resultados de la variacion de T, sobre la temperatura maxima alcanzada
dentro del reactor (en la posicion del hot-spot) y sobre el rendimiento de metano producido. Para
una actividad relativa de 1 (A), se puede observar que las curvas de rendimiento de CHs estan
bastante proximas entre si para los tres didametros diferentes, por lo que el rendimiento obtenido
para la misma temperatura de entrada es similar, especialmente a valores mas bajos de T,. La
temperatura en el hot-spot es evidentemente mas alta para los didmetros de tubo méas grandes
debido a las menores tasas de eliminacién de calor radiales, aunque se pueden lograr rendimientos

relativamente altos (= 60 %) con temperaturas moderadas (por debajo de 700 K) para todos los
diametros de tubo.

Relative activity = 1 Relative activity = 2
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Figura 5.1: efecto de la temperatura de entrada en el rendimiento de CHasy la temperatura maxima, para

diferentes diametros de tubo. A: actividad relativa RA = 1. B: actividad relativa RA = 2.

Para una actividad relativa de 2 (B), el rendimiento de CHs y los perfiles de Tyax Crecen mas
abruptamente. En particular, para el tubo de 0.025 de didmetro aparece una regién de sensibilidad
paramétrica en el rango de temperaturas de entrada relativamente bajas entre 553 y 583 K. Este
rango de temperatura se puede estudiar mediante el nimero de Semenov (Se) de la ec. 5.1, que
representa la relacion entre la velocidad de produccién de calor y la velocidad de enfriamiento, y
caracteriza el perfil de temperatura dentro del reactor. Los valores pequefios (Se —0) representan

reactores con comportamiento isotérmico, mientras que los valores muy altos (Se—x)
representan un comportamiento adiabéatico [2].

Se = dtube Teff,in pcat(_AHr,in) Ea
4 hetein To R T,

ec. 5.1
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El nimero de Semenov para diype = 0.025 m aumenta de 1.9 (a 553 K) a 8.1 (a 583 K), lo que
representa el perfil de temperatura en el reactor que se desvia de una operacion isotérmica, ya
que la temperatura del hot-spot crece rapidamente hasta valores altos. Sin embargo, no se
alcanzan perfiles de temperatura adiabaticos, porque se logran conversiones suficientemente altas
alrededor del hot-spot. Por lo tanto, la reaccidén se ralentiza y el reactor se enfria rapidamente
luego de alcanzada la temperatura maxima. No obstante, las regiones de alta sensibilidad deben
evitarse para un funcionamiento seguro del reactor y, por eso, la temperatura de entrada se debe
limitar a valores por debajo de 550 K o por encima de 580 K para el tubo de 0.025 m de didmetro.
La temperatura de entrada menor da como resultado un bajo rendimiento de CH4 junto con un
hot-spot moderado. Las temperaturas de entrada mayores, por encima de 580 K, dan como
resultado temperaturas maximas muy altas, que no son favorables porque aceleran la desactivacion
del catalizador por degradacién térmica y sinterizacién de particulas de Ni. Para temperaturas de
entrada superiores a 650 K, se pueden observar restricciones de equilibrio. El equilibrio limita el
rendimiento de CH4 a alrededor del 88 % para los tubos de 0.025 y 0.02 m de didmetro a T =

683 K, mientras que el rendimiento mas alto alcanzable es de alrededor del 94 % a T, = 623 K.

En contraste, el diametro del tubo de 0.01 m mantiene una pendiente moderada para Tyax, POrque
la remocién de calor es muy eficiente. El nUmero de Semenov se sitlia entre 0.3y 1.3 en el rango
de temperatura de 553 K a 583 K, lo que indica un comportamiento del reactor mas cercano al
isotérmico. Con este diametro de tubo, se pueden lograr rendimientos del 90 % con mayores T,

y hot-spots por debajo de 700 K.

5.1.2. Continuidad de la fase solida (parametro b)

Se ha establecido previamente que, debido a la escasez de informacion sobre estructuras fibrosas
y papeles ceramicos en general, se eligieron correlaciones desarrolladas para esponjas ceramicas
para representar la transferencia de calor hacia la pared en el modelo (Capitulo 3, seccion 3.3.4).
Un parametro denominado b se utiliza en las correlaciones para representar la relacion entre el
calor que se transfiere en paralelo y en serie, en la contribucién estatica 4, de la dispersién radial

térmica efectiva Adqfr. Esto se muestra en la ec. 3.30, que se reproduce aqui:

£ 1—=¢ 1
AO =b _B+(;{—]3)l + (1 - b)[SB Ag + (1 - SB) AS] ec. 5.2
s

Ag

Para esponjas ceramicas, los autores de las correlaciones determinaron que el coeficiente b era
0.63. Dado que no existe una estimacion de b para papeles ceramicos, el valor para las esponjas
se utiliza para las simulaciones de esta tesis. Sin embargo, es interesante estudiar el impacto de
las variaciones de este parametro en la transferencia de calor hacia la pared de los papeles
ceramicos. Se llevé a cabo un conjunto de simulaciones con variaciéon del parametro b, con el fin
de evaluar el impacto de la precision de las correlaciones utilizadas. Como se menciond

anteriormente, el parametro pesa la relacién entre la transferencia de calor en paralelo y en serie
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y, por lo tanto, se relaciona con el grado de continuidad de la fase sélida. En el caso de un papel
ceramico, es probable que la fase sélida tenga un menor grado de continuidad que en una esponja
ceramica, lo que significaria que el parametro b seria igual o superior al de una esponja ceramica.
En otras palabras, el transporte de calor radial por conduccion en la fase sélida podria ser menos
importante en comparacién con las esponjas, porque éstas son sélidos continuos, mientras que
los papeles ceramicos estan compuestos de fibras separadas, unidas en los puntos de contacto por

el ligante.

Para este anadlisis se utilizé una actividad relativa de 1 y un didmetro de tubo de 0.025 m. La
longitud del reactor se dejé como una variable libre para alcanzar una conversiéon de CO» de 66

%. La Tabla 5.2 resume los parametros utilizados para estas simulaciones.

Tabla 5.2: Parametros para simulaciones de analisis de sensibilidad: parametro b.

Parametro Valor Unidad Parametro Valor Unidad
Gmol 10 mol st m—? diube 0.025 m
Din 1000 kPa Ly variable m
YHpin /YC0,,in 4 - Xco, 66 %

Actividad relativa
(RA)

La Figura 5.2 muestra los perfiles de temperatura obtenidos para diferentes valores de b. En el
lado izquierdo (A) la temperatura maxima se fija en 623 K, mientras que en el lado derecho (B),
la temperatura de entrada se fija en 593 K. Dado que la conduccién de calor en el sélido continuo
excede la transferencia de calor en serie, la eliminacién del calor se ve obstaculizada por un
parametro b creciente, que requiere una temperatura de entrada mas baja para limitar la
temperatura del hot-spot a 623 K, como se muestra en la Figura 5.2 A. La velocidad de reaccién
promedio es menor y se necesita un reactor mas largo para lograr la conversion deseada. Como
consecuencia, la eficiencia del reactor disminuye cuando b crece. La Tabla 5.3 muestra los valores
de las longitudes de reactor, y la eficiencia del reactor, para las simulaciones de la Figura 5.2 A.
La respuesta de Tyhax @ Tp puede volverse incrementar significativamente mas pronunciada cuando
crece b. En la Figura 5.2 B, se puede ver que cuando b es mayor que 0.8, la temperatura del hot-
spot aumenta a valores muy altos (alrededor de 875 K para b = 1), y la longitud del reactor
necesaria para alcanzar la conversion deseada se reduce considerablemente. Tales condiciones de
funcionamiento no son favorables, no solo por el valor de las temperaturas alcanzadas, sino
también por las cortas distancias en las que se produce la reaccién, lo que va en detrimento del

control y la seguridad del proceso.

En la Tabla 5.3 se muestra que cuanto mayor es el parametro b, menor es la eficiencia del reactor,
lo cual se origina en el bajo valor de Ty. Un parametro b igual a 1 es el caso mas extremo, en el
que toda la transferencia de calor ocurre en serie y la remocién de calor es muy pobre. La eficiencia

cae a un valor bajo de 0.26. Sin embargo, no es probable que este sea el caso para los catalizadores
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de papel ceramico, ya que hay muchos puntos de contacto entre las fibras, y contribuciones a la

transferencia de calor debido a la turbulencia y la mezcla radial. Es de suponer que no se cometera
un gran error si se asume que el parametro b se encuentra entre 0.63 y 0.8 para un catalizador
de papel ceramico. La eficiencia para estos dos valores de b es de 0.51 y 0.45 respectivamente,

lo cual no representa un cambio muy significativo, al menos para este intervalo de temperatura
de funcionamiento, que es favorable para la estabilidad del catalizador.
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Figura 5.2: Perfiles de temperatura en el reactor para una actividad relativa de 1 y diferentes valores de b.
A: Thax fijada en 623 K. B: Ty fijada en 593 K.

Tabla 5.3: Longitus del reactor y eficiencia para distintos valores de b. Tyjax=
623 K, Xco,= 66 %. Todas las pérdidas de eficiencia se deben a resistencias a

la transferencia de calor.

b Lg (m) Ereactor
0.63 1.40 0.51
0.8 1.60 0.45
0.9 1.79 0.37

1 1.95 0.26

Para estudiar mas a fondo el efecto de b, se llevaron a cabo mas simulaciones. Los parametros
fueron los mismos de la Tabla 5.2, excepto que la longitud del reactor Ly se fij6 en 0.5 m, y la
conversién de CO2 se dejé como variable libre. Figura 5.3 muestra el desarrollo del rendimiento
CHs (A) y de la temperatura del hot-spot (B) en funcién de la temperatura de entrada, para

diferentes valores de b. Los valores mas altos de b exhiben una mayor sensibilidad paramétrica,
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ya que la remocién de calor radial se vuelve mas restringida, lo que se puede ver en el grafico de
temperatura maxima (Figura 5.3 B). La region de sensibilidad también se desplaza hacia valores
mas bajos de Ty, lo que hace mas dificil encontrar una regién de operacién practica con bajas
temperaturas y altos rendimientos. A los valores mas altos de Ty, incluso el reactor con la mejor
transferencia de calor (b = 0.63) alcanza temperaturas de hot-spot por encima de 850 K, que son
perjudiciales para la estabilidad del catalizador. Esto se debe a la transferencia de calor ineficaz

para el diametro del tubo de 0.025 m, que ya se ha comentado en la seccién 5.1.1.
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Figura 5.3: Efecto de la temperatura de entrada en (A) el rendimiento de CH4 y (B) la temperatura

maxima, para una actividad relativa de 1 y diferentes valores de b.

Junto con el aumento de la temperatura maxima, el rendimiento de CH4 (Figura 5.3 A) también
aumenta a menores valores de Ty a medida que b crece. A las temperaturas de entrada mas altas,
todos los reactores alcanzan valores elevados de rendimiento de CHa cercanos al equilibrio, que
se sitlla en torno al 93.7 % a 673 K y 1000 kPa. Sin embargo, solo para valores de b de 0.63 y
0.8 se pueden alcanzar rendimientos relativamente altos (= 60 %) manteniendo temperaturas
moderadas de hot-spot de hasta 700 K. Con una temperatura de entrada de 598 K, los valores
del niimero de Semenov Se para b = 0.63 y 0.8 son 6.6 y 8.8 respectivamente, lo que indica
perfiles de temperatura similares. En esta linea, nuevamente parece razonable considerar valores

de b entre 0.63 y 0.8 para papeles ceramicos, como se propuso anteriormente.

Para todas las simulaciones realizadas con diferentes valores de b, el hot-spot aparece en los
primeros 10 cm del reactor, sequido del enfriamiento, que hace que la temperatura se acerque a
T, con bastante rapidez. La naturaleza de tales perfiles de temperatura sugiere la necesidad de un

enfoque distinto, que permita distribuir la produccién de calor de manera mas uniforme a lo largo
del lecho catalitico.
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5.2. Estrategias para mejorar la transferencia de calor y los perfiles de

temperatura en el lecho de papel ceramico catalitico

Con las simulaciones realizadas anteriormente, se demostré que los catalizadores de papel
ceramico tienen un rango de operaciéon limitado cuando se aplican a un sistema de reaccioén
altamente exotérmico. Pueden presentar importantes limitaciones de transferencia de calor incluso
cuando se utilizan didmetros de tubo mas pequefos y factores de actividad mas bajos. Es de
destacar que, en las simulaciones realizadas, la contribucion mas relevante a la dispersién térmica
radial efectiva del lecho Aqgf es la contribucion estética 44 (ec. 5.2). Esto se debe a las velocidades
del gas relativamente bajas que se emplean (uglin ~ 0.05 m s1), y a los pequefios diametros de
fibra, que influyen en el nimero de Péclet térmico (Pert) para la contribucion dinamica. De hecho,
el término dinamico de la ec. 3.26 (Capitulo 3, seccion 3.3.4) representa menos del 1 % del
término de Aqgr. Al mismo tiempo, la resistencia a la transferencia de calor cerca de la pared

(hw_l) representa menos del 10 % de la resistencia a la transferencia de calor total entre la fase

gas y la pared del tubo heff_l.

Un enfoque para mejorar la transferencia de calor podria ser aumentar los flujos y velocidades
utilizados. Esto podria mejorar la transferencia de calor por conveccion, que influye tanto en Aqgf
como en h,, a través del nimero de Reynolds, y a su vez reduciria hasta cierto punto la liberacion
de calor de reaccién cerca de la entrada. Sin embargo, esta opcién dificilmente seria efectiva,
porque el incremento asociado en la caida de presién se volveria prohibitivo. Como se ha visto
antes, la caida de presién ya es considerable cuando se utilizan reactores de longitud relativamente

corta (alrededor de 80 — 90 kPa para un reactor de 0.5 m de largo).

Un enfoque mas eficaz serfa aumentar la conductividad térmica del sélido Ag, lo que impactaria
directamente en el valor de A, y, por lo tanto, reduciria la resistencia de transferencia de calor
mas importante para las condiciones de operacion aplicadas. Esto podria hacerse en la practica
utilizando fibras de diferentes materiales ceramicos con mejores propiedades de conduccién de

calor.

Otra perspectiva interesante proviene de la flexibilidad en la disposicion del material que ofrecen
los papeles ceramicos. Algunos autores han explorado el uso de papeles ceramicos apilados con
diferentes composiciones de catalizador para mejorar el rendimiento de un reactor,
particularmente cuando hay diferentes reacciones que ocurren consecutivamente [3,4] o para
proporcionar un tiempo de residencia diferente para una mejor difusion del calor [5]. Dado que
para las simulaciones mostradas anteriormente las velocidades y temperaturas maximas de
reaccion se dan cerca de la entrada del reactor, apilar capas de papel ceramico con cargas
metalicas mas pequenas, o actividad menor, cerca de la entrada al reactor podria ser una
estrategia adecuada para optimizar los perfiles de temperatura y trabajar lo mas cercanamente

posible a las temperaturas maximas permitidas.
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5.2.1. Fibras con mayor conductividad térmica

Para mejorar la conductividad térmica del soélido, se puede proponer que se utilicen fibras
ceramicas de diferentes materiales para conformar el papel cerdamico. Como se menciond en el
Capitulo 2, seccién 2.1.1, diferentes estudios en nuestro grupo han establecido que las fibras
ceramicas utilizadas para formar las hojas de papel cerdmico no son cristalinas, ya que no se
observan sefiales en los analisis de difraccién de rayos X asociadas con Al2O3, SiO», ni ninguna
fase cristalina de aluminosilicato formada por estos compuestos [6—9]. Por tanto, las fibras estan
compuestas de una mezcla no cristalina de SiO2 y Al2O3, en proporciones similares. Ante esto, se
propuso utilizar una conductividad térmica de 2.5 W m'! K1 en el modelo para representar el
material de fibra cerdmica (Capitulo 4, seccién 4.1.1), que es un valor en el rango de la

conductividad reportada para mezclas no cristalinas de SiOz y Al2Os.

Las fibras pueden estar hechas de una variedad de materiales ceramicos. En particular, la alimina
(asi como la silice, la mulita y otras ceramicas) se utilizan con facilidad para fabricar fibras
mediante procesos de hilado en fusién y de slurry, asi como en procesos sol-gel [10]. Se han
producido y aplicado ampliamente fibras de aliimina para materiales compuestos, debido a sus
buenas propiedades mecanicas, especialmente las fibras monocristalinas [11]. Producir un papel
ceramico hecho de fibras de AloO3 seria beneficioso para las propiedades de transferencia de calor
del lecho, ya que este material ceramico tiene una conductividad térmica bastante alta (30 — 40
W m-1 K-1) [12]. Como comparacidn, Dietrich [13] estudid las propiedades térmicas de una esponja

de Al,O3 y obtuvo un valor de conductividad térmica de la fase sélida de 26 W m1 K-1,

Otro material interesante que se utiliza a menudo para fibras en materiales compuestos es el
carburo de silicio (SiC). Este es uno de los materiales cerdmicos mas avanzados, debido a su alta
resistencia a la tracciéon y al corte, inercia quimica, termoestabilidad y mejores propiedades
térmicas que otros materiales ceramicos [14]. Se ha reportado que las fibras de SiC de alta pureza
producidas comercialmente pueden mostrar conductividades térmicas de alrededor de 65 W m-!
K-1 [15]. EI SiC también se ha estudiado como soporte de catalizador en numerosos sistemas de
reaccion. Su alta conductividad térmica es una ventaja para reacciones altamente exotérmicas, ya
que favorece la eliminacién del calor de reacciéon y mantiene bajas temperaturas para la estabilidad
del catalizador [16,17]. La interaccién del material catalitico con el soporte es bastante débil, lo
que puede conducir a una menor dispersion y menor actividad catalitica en comparacién con los
soportes oxidicos, asi como a la sinterizacion de las particulas metalicas [18,19], pero también
puede ser una ventaja. Por ejemplo, Zhang et al. [20] encontraron que la baja interaccion metal-
soporte de un catalizador de Ni/SiC obstaculiza la deposicién de carbono en la reaccion de
metanacion de CO, y es favorable para la regeneracién del catalizador, en comparaciéon con un
catalizador de Ni/AlLOs.

Se realizaron simulaciones utilizando valores de conductividad térmica del sélido que representan
fibras de Al,Os y fibras de SiC. Los parametros utilizados se encuentran en la Tabla 5.4.

La Figura 5.4 muestra los resultados de rendimiento de CH4 (A, C) y Tmax (B, D) y como
funciones de T, para fibras de conductividad térmica mayor. A modo de comparacion, las curvas
para las fibras de Al03-SiO> y una actividad relativa de 1 (de la Figura 5.1) se muestran en lineas
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discontinuas. Como era esperable, para RA = 1, las temperaturas se mantienen mucho mas bajas
que para el valor original de A5, porque la mayor conductividad térmica mejora la dispersion
térmica radial, aumentando finalmente la tasa de eliminacion de calor. Las curvas de rendimiento
de CHs (A 'y C) estan por debajo de la linea discontinua para ambos valores de Ag, lo que significa
que se alcanzan rendimientos mas bajos para los mismos valores de temperaturas de entrada. Aun
asi, se pueden alcanzar rendimientos relativamente altos a temperaturas moderadas. Para una Ty,
de 623 K, ambos materiales de fibra muestran un rendimiento del 66 — 67 %, mientras que la
temperatura maxima es de 634 K para las fibras de AlbO3 y de 628 K para las fibras de SiC. El
nimero de Semenov calculado con ec. 5.1 para estos dos casos es 0.75 y 0.43 respectivamente,
lo que indica un comportamiento cercano a isotérmico, ya que los valores son bastante bajos. Se
pueden alcanzar rendimientos superiores de hasta 90 %, con temperaturas maximas por debajo
de 700 K, lo que supone una mejora considerable respecto a los valores obtenidos con las fibras
de Al2O3-SiO»2. Sin embargo, si la temperatura debe mantenerse por debajo de 623 K para la
estabilidad del catalizador, el tiempo de residencia deberia aumentarse para obtener mayores
rendimientos, utilizando un reactor mas largo (y en consecuencia aumentando la caida de presion)

o disminuyendo el caudal molar.

Tabla 5.4: Parametros para simulaciones de fibras de alta conductividad térmica.

Parametro Valor Unidad Parametro Valor Unidad
Grmol 10 mol st m= diube 0.025 m
Din 1000 kPa Ly 0.5 m
YHzin /Yc0,in 4 - b 0.63 -

Actividad relativa (RA) 1-4 -

Ag AlbO3-Si0O2 2.5 W mt K1
A|203 30 W m‘l K'l
SiC 65 W mtK!

Para las fibras de Al,Os, la actividad del catalizador se puede incrementar hasta 4 antes de que
la curva de Thax (B) se acerque a la linea discontinua. Ahora, se necesita una T, menor a 593 K
para mantener la Thax POr debajo de 623 K. Esto bajara la eficiencia del reactor en comparacién
con un catalizador con actividad relativa de 1, que presenta valores de Ty,,x muy cercanos a Ty.
El rendimiento de CHs para T, = 593 K es, sin embargo, cercano al 80 %, el doble del valor
obtenido para una actividad relativa de 1 a la misma temperatura de entrada. De manera similar
a la linea discontinua, RA = 4 muestra restricciones de equilibrio a altas temperaturas (T, >
630 K) que limitan el rendimiento obtenible, a causa de las altas temperaturas desarrolladas en el
reactor. Para una RA mas bajo, esto no sucede, porque las temperaturas dentro del reactor no
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son tan altas. Las RA de 2 y 3 presentan situaciones intermedias que permiten rendimientos
bastante altos de 70 — 75 % con T, de 600 - 610 Ky Tyhax POr debajo 623 K.
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Figura 5.4: Efecto de la temperatura de entrada y la actividad relativa en (A,C) el rendimiento de CHs y

(B,D) la temperatura maxima, para materiales con alta conductividad térmica.

Fila superior: Al2Os. Fila inferior: SiC.

Para las fibras de SiC, las curvas de Tyax SOn casi idénticas, hasta T, = 600 K (D). En general,

el efecto de la actividad relativa no es tan significativo como para las fibras de Al2Os, y las

temperaturas maximas son mucho mas bajas para todos los valores de RA, lo que se debe a las

mayores velocidades de eliminacién de calor. Las curvas de rendimiento de CH4 obtenidas (C) son

muy similares a las de las fibras de AloO3 (A), por lo que se pueden obtener rendimientos similares

a las mismas temperaturas de entrada, con una temperatura maxima algo menor. Por ejemplo,
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con una actividad relativa de 4, una Ty de 593 K brinda un rendimiento de 76 % con una Ty,,x de

603 K.

La Figura 5.5 muestra los perfiles de temperatura a lo largo del reactor para actividades relativas
de 2 (A) y 4 (B), con una Tyax de 623 K. El perfil para las fibras de AloO3-SiO2 se muestra en
lineas discontinuas para RA = 2. Como se menciona en la seccién 5.1.1, para un tubo de 0.025
m de diametro, un valor de actividad relativa de 2 provoca una region de inestabilidad paramétrica
para el rango de T, entre 550 y 580 K. Si la actividad aumenta aln mas, el reactor desarrolla un

comportamiento de runaway, y no puede operarse en la practica con Ty,,x = 623 K, por lo cual

no se muestra ningn perfil para RA = 4.
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Figura 5.5: Perfiles de temperatura en el reactor para diferentes materiales fibrosos.
A: Actividad relativa RA = 2. B: Actividad relativa RA = 4.

Estd claro que el empleo de fibras con mayor conductividad térmica es beneficioso para la
eliminacion del calor de reacciéon y para mantener incrementos moderados de temperatura dentro
del reactor. Para RA = 2, los perfiles de temperatura son mucho mas uniformes para AloO3 y SiC
que para las fibras originales. La temperatura de entrada se puede elevar alrededor de 50 K
mientras se mantiene el hot-spot deseado y se opera cerca de un comportamiento isotérmico a la
temperatura maxima permitida, aumentando finalmente la eficiencia del reactor (ver Apéndice,
seccion 5.4) y la utilizacion del catalizador. Para RA = 4, la diferencia de remocion de calor entre
el AlbO3 y el SiC se acentla, reflejandose en los perfiles de temperatura, y una diferencia en T,

de 18 K. Sin embargo, la diferencia de comportamiento entre ambos materiales no es tan drastica

en este rango de operacién de temperaturas moderadas.

La Tabla 5.5 muestra los valores del coeficiente de transferencia de calor efectivo heg, y la
dispersién de calor radial efectiva Ao para los tres materiales. Aunque AlOz y SiC tienen

conductividades térmicas 12 y 26 veces mayores a la de la fibra de Al2O3-SiOs, la Aggr resultante
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es solo 6 y 13 veces mayor. Esto sucede porque las contribuciones en serie y en paralelo a Ag
crecen a tasas diferentes con el aumento de Ag (ver ec. 5.2). La contribucién en serie no aumenta
significativamente para valores de A; mas altos que 5 W m1 K-1. La contribucién paralela crece
linealmente, pero se ve afectada por el factor (1 —b), que es igual a 0.37. Por lo tanto, el
incremento de la dispersidon térmica radial es aproximadamente la mitad del incremento de la
conductividad térmica. El coeficiente de transferencia de calor efectivo también se ve afectado
por la transferencia de calor cerca de la pared a través de h,,, que no es una funcién de la
conductividad térmica del sélido. A medida que crece Ag, la resistencia cerca de la pared (hw_l)
se vuelve mas importante. Para AOs-SiO», representa menos del 4 % de la resistencia total
(heff_l), pero para SiC, representa casi el 30 % de la resistencia total. Esto significa que la
transferencia de calor cerca de la pared podria volverse limitante si se aumentara mas Ag o si se

usaran tubos de menor didmetro.

Tabla 5.5: Parametros de transferencia de calor para diferentes materiales de fibra.
El coeficiente de transferencia de calor cerca de la pared hy, = 5.0 kW m? K1 para

todos los materiales.

Material As (W mt K1) Aege (W m L K1) hege(KW m=2 K1)
AlO3-SiO> 2.5 4.9 0.15
AlbO3 30 3.0 0.81
SiC 65 6.3 1.4

5.2.2. Disposicion de papeles ceramicos en el reactor

Aunque la eficiencia del reactor se incrementa mediante el uso de fibras de diferentes materiales
con mejor conductividad térmica, los perfiles de temperatura aln mantienen las mismas
tendencias, ya que el hot-spot y las velocidades maximas de reaccién siempre se ubican en los
primeros 10 cm del reactor. Con el fin de utilizar de manera mas eficiente el catalizador en todo
el lecho del reactor, y ayudar a uniformar la temperatura, se propone en esta seccién utilizar
diferentes disposiciones de papeles ceramicos apilados, con diferentes cantidades de material
activo o actividad relativa, para formar el lecho del catalizador. Al usar catalizadores de menor
actividad cerca de la entrada del reactor, la corriente de entrada de reactivos concentrados
comenzaria a reaccionar a velocidades de reaccién moderadas. Una vez que la concentracion de
reactivos en la corriente de gas ha disminuido (después de pasar por una primera seccion del
reactor), el uso de un catalizador mas activo aumentaria las velocidades de reaccién que se vuelven

mas pequefias debido a la menor concentracion de reactivos.

La disposicion mas sencilla que se propone es la de tener dos secciones del lecho de catalizador:
una cerca de la entrada del reactor, con menor actividad, y una segunda mas alejada de la entrada,
con mayor actividad. Esto se denominara disposicién "escalonada". La segunda disposicién
propuesta es un incremento lineal de la actividad, comenzando con una actividad baja en la entrada
y aumentandola con una dependencia lineal de la posicién del reactor. La tercera disposicion
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propuesta es un incremento cuadratico de la actividad a lo largo del reactor. En la Figura 5.6. se
puede observar una representacidon esquematica de las disposiciones propuestas. Estas
disposiciones se implementan en el modelo considerando una distribucién del factor de actividad
a lo largo de la direccién del eje del reactor (z), de modo que el factor de actividad es una funcion
de la posicion axial. Dado que el factor de actividad representa el nimero de sitios activos, esta
disposicién podria interpretarse como catalizadores que son mas activos debido a diferencias en
los métodos de preparacién, o como diferencias en la cantidad de material activo depositado sobre
las fibras. La propuesta de distribuciones continuas esta basada en el pequefio espesor de las hojas
de papel ceramico (alrededor de 2 mm), lo que practicamente da la posibilidad de aumentar de

forma continua la actividad del lecho catalitico a medida que se apilan las hojas de papel ceramico.

uniforme lineal

il b

Figura 5.6: Representacion esquematica de diferentes distribuciones de discos de papel ceramico catalitico a
lo largo del reactor. Los tonos grises mas oscuros representan catalizadores de papel ceramico mas activos

(factores de actividad a; crecientes).

Se realizaron simulaciones para estudiar el efecto de los diferentes arreglos de catalizadores
discutidos. La Tabla 5.6 muestra los parametros utilizados para las simulaciones, junto con las
funciones propuestas para el factor de actividad en las diferentes distribuciones. A modo de
comparacion, todas las distribuciones se refieren a un factor de actividad de 0.64 (actividad
relativa de 1). Las funciones se construyeron de modo que el valor medio del factor de actividad
sea igual a 0.64. Esto representaria una cantidad definida de sitios activos o material activo
distribuidos de diferentes maneras a lo largo del lecho de catalizador. Por ejemplo, si el papel
ceramico con 10 % en peso de Ni tiene un factor de actividad de 0.64, correspondiente a una
actividad relativa de 1 (Capitulo 4, seccion 4.1.5), las distribuciones propuestas representarian
contenidos de Ni inferiores al 10 % en peso cerca de la entrada, y contenidos de Ni superiores al
10 % en peso mas cerca de la salida, mientras que todo el lecho de catalizador tendria un

contenido de Ni de 10 % en peso en promedio.

Se estudié el desarrollo de la temperatura del hot-spot y el rendimiento de CH4 para los diferentes
arreglos, lo cual se puede ver en la Figura 5.7. La curva de rendimiento de CH4 obtenida es muy
similar para todas las distribuciones y, al mismo tiempo, bastante similar a la distribucion uniforme
original (mostrada en la linea discontinua). Solo para valores de T, superiores a 620 K, las curvas

para las diferentes distribuciones se vuelven mas bajas que la curva de linea discontinua, aunque
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se pueden alcanzar los mismos valores de rendimiento con valores mas altos de Ty. Esto contrasta
con el efecto de las fibras de mayor conductividad térmica con RA = 1, que ayudan a mantener
bajas las temperaturas de los hot-spots, pero dan un rendimiento de metano mas bajo (ver Figura
5.4). Las temperaturas desarrolladas dentro del reactor son algo mas altas que las de las fibras
de alta conductividad térmica, especialmente cerca de la salida del reactor, por lo que las
velocidades de reaccién se vuelven mayores en general, y se obtiene un mayor rendimiento con el
mismo valor de RA.

Tabla 5.6: Parametros para simulaciones de diferentes arreglos de papel ceramico.

Parametro Valor Unidad Parametro Valor Unidad
Grmol 10 mol s1 m=2 diube 0.025 m
Din 1000 kPa Lr 0.5 m
YH,in /Yc0s,in 4 - b 0.63 -
Ag 25 W mt K1

Distribuciones de af ~ (promedio: 0.64, RA = 1)3

Uniforme as = 0.64
Escalonada Paraz<02m, a; =032 Paraz<0.2m, a;=0.32
Lineal ar=0.1+216m'z
Cuadrética ar=0.1+6.48m™2 2?2

a Ver capitulo 4, seccién 4.2.
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Figura 5.7: Efecto de la temperatura de entrada en (A) el rendimiento de CH4 y (B) la temperatura, para

diferentes disposiciones de papel ceramico y distribuciones de a¢ (as promedio = 0.64).
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Todas las curvas de temperatura maxima (B) son mas bajas que la linea discontinua, lo que
significa que todas las distribuciones propuestas son efectivas para mantener temperaturas mas
bajas dentro del reactor, en comparacién con la distribuciéon uniforme originalmente utilizada. Las
distribuciones lineal y cuadratica muestran valores muy similares de temperaturas maximas,
aunque la cuadratica tiende a ser mas alta para menores valores de T, y mas baja a medida que
T, crece. Para estas dos distribuciones, las curvas de temperatura maxima son comparables a las
obtenidas para las fibras de AloO3 y SiC con una actividad relativa RA = 1, y los rendimientos de
metano obtenidos son mayores en todo el rango T,. Por lo tanto, el enfoque de distribucién de
as parece ser una alternativa eficaz para aumentar la utilizacion del catalizador y la eficiencia del

reactor.

La distribucién escalonada, en cambio, muestra un comportamiento diferente para la temperatura
maxima. La curva es algo mas alta que para las otras dos distribuciones, y el valor de Ty axS€
estabiliza para Ty entre 640 y 660 K, antes de crecer nuevamente. Este comportamiento se explica
por el desarrollo de dos hot-spots locales en las dos secciones de diferente valor de a;. Para el
rango inferior de Ty el hot-spot local situado en la seccién de mayor actividad muestra la
temperatura mas alta en todo el reactor. La Tyax €5 menor que para la distribucién uniforme de
as porque las concentraciones de los reactivos ya han disminuido cuando la corriente de gas
alcanza esta seccion, lo que significa que las velocidades de reaccién locales y el calor generado
no son tan altos como para la distribucién uniforme. A medida que crece Ty, la velocidad de
reaccion se incrementa cerca de la entrada del reactor a pesar de la menor actividad catalitica, y
las temperaturas cerca de la entrada aumentan hasta que finalmente se vuelven mas altas que en
el segundo hot-spot. Esta transicion se ve reflejada en la curva Ty,ax con valores estables entre
640 y 660 K.

630

620

9610-

600-l

— = uniform S o

—step = - - < - _
5901 linear
—— quadratic
0.0 0.2 0.4 0.6 0.8 1.0
z/L

Figura 5.8: Perfiles de temperatura a lo largo del reactor, para las diferentes distribuciones de a; (as
promedio = 0.64).
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La Figura 5.8 muestra los perfiles de temperatura a lo largo del reactor para las diferentes
distribuciones de ays, con una temperatura maxima de 623 K. Las distribuciones lineal y cuadratica
tienen casi el mismo valor de T, (603 K), pero la forma de los perfiles de temperatura es algo
diferente. La temperatura maxima aparece mas cerca de la entrada para la distribuciéon lineal y
mas cercana a la salida para la distribucion cuadratica. Esto se debe a que la distribucién lineal
tiene una actividad moderadamente alta alrededor del centro del reactor, mientras que la
distribucion cuadratica acumula la mayor parte de la actividad catalitica cerca de la salida. Para
la distribucidon escalonada, los dos hot-spots locales ya mencionados son visibles. El perfil de
temperatura es mas pronunciado que para las otras dos distribuciones y la T, es menor (591 K).
Las limitaciones de transferencia de calor siguen siendo bastante altas con esta distribucién y la
eficiencia no mejora en gran medida respecto de la distribucién uniforme (ver Apéndice, seccion
5.4). La presencia de dos hot-spots y la discontinuidad en la actividad también podrian causar
dificultades en el control del proceso, especialmente si se usaran catalizadores mas activos (RA

promedio = 2 0 mayor).

Se realizaron simulaciones para una actividad relativa RA = 2, (referida a un catalizador con un
factor de actividad de 0.64 x 2 = 1.28) utilizando una distribucién lineal de af = 0.1 + 4.72m™1 z
y una distribucién cuadratica de af = 0.1 + 14.16 m~2 z2, que dan como valor promedio as =
1.28. No se utilizé la distribucién escalonada, porque la discontinuidad en la actividad dificulta
hallar soluciones numéricas cuando el catalizador se vuelve mas activo y la generacién de calor es

mayor.

La Figura 5.9 muestra el rendimiento de CH4 (A) y la temperatura maxima (B) como funciones
de Ty. Aqui, las diferencias entre ambas distribuciones son mas pronunciadas que para la RA
promedio de 1. Los rendimientos de CH4 (A) son mayores para la distribucion cuadratica, incluso
en el rango de T, donde los valores de Ty,x SOn menores. Esto se debe a la mayor actividad
catalitica cerca de la salida del reactor, lo que permite tener velocidades de reaccién mas altas
cuando la concentracién de reactivos es menor, logrando una mejor utilizacién del catalizador. De
estos resultados, la distribucién cuadratica provee los rendimientos mas elevados con temperaturas
y hot-spots moderados, y, finalmente, mayor eficiencia. Sin embargo, para temperaturas de
entrada T, de hasta 600 K, los valores de eficiencia son muy similares para las dos distribuciones
(ver Apéndice, seccién 5.4).

La distribucion lineal muestra temperaturas maximas (B) que se vuelven mayores que para la
distribucion cuadratica, para valores de T, superiores a 590 K, y, ademas, alcanza valores bastante
altos de Ty,ax- ENn contraste, la distribucion cuadratica mantiene bajas temperaturas en el reactor
en todo el rango de T,. Para la distribucién lineal, un incremento en la actividad general a RA =
2 significa que la actividad local es bastante mayor alrededor del centro del reactor, e incluso
cerca de la entrada. Por lo tanto, las velocidades de reaccién son mas altas en la entrada, y
también lo son las temperaturas desarrolladas. Esto se aprecia en la Figura 5.8 también. Para la
distribucion cuadratica, si la actividad promedio es incrementada, el efecto se mitiga hasta cierto
punto gracias a las actividades relativamente bajas cerca de la entrada y alrededor del centro del

reactor. Por lo tanto, para T, > 590 K, los perfiles de temperatura axiales son menos
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pronunciados, y el valor de Tyax €n la Figura 5.9 B es menor para la distribuciéon cuadratica que

para la distribucién lineal.
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Figura 5.9: Efecto de la temperatura de entrada en (A) el rendimiento de CHs y (B) la temperatura

maxima, para diferentes distribuciones de a; (az promedio = 1.28).

5.2.3. Combinacion de estrategias

Después de analizar dos estrategias para mantener temperaturas moderadas dentro del reactor y
utilizar el lecho de catalizador de manera mas eficiente, se propone combinar ambas. Con esto,
seria posible trabajar a perfiles de temperatura muy cercanos al isotérmico, e incrementar la
actividad del catalizador varias veces, para obtener rendimientos de metano muy altos con bajas
temperaturas. Se realizaron simulaciones para estudiar la combinacién de estrategias. Los
parametros utilizados se enumeran en la Tabla 5.7. En este caso, una conductividad térmica de
30 W mt K1 que representa fibras de Al,O3 fue implementada, asi como distribuciones lineales y

cuadraticas para cada valor de as promedio.

La Figura 5.10 muestra los valores obtenidos de rendimiento de CH4 y temperaturas maximas en
funcién de Ty. En primer lugar, es interesante notar que se simularon factores de actividad
promedio muy altos. Para las dos estrategias discutidas en las secciones anteriores, la RA de
actividad relativa mas alta que se simulé fue 4. Para valores de RA superiores a 4, las temperaturas
maximas obtenidas eran bastante altas y, en algunos casos, no se logré la convergencia numérica
debido a la sensibilidad paramétrica de los reactores. Por el contrario, combinando una fibra de
alta conductividad y las distribuciones de actividad en la misma simulacién, es posible aumentar

la RA un orden de magnitud y aun asi mantener temperaturas moderadas.
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Tabla 5.7: Parametros para simulaciones de diferentes arreglos de papeles ceramicos, y fibras con

alta conductividad térmica.

Parametro Valor Unidad Parametro Valor Unidad
Gmol 10 mol st m2 drube 0.025 m
Pin 1000 kPa Ly 0.5 m
YH,in /Yc0,in 4 - b 0.63 -
As 30 W mt K1

Distribuciones de ag¢

promedio 0.64, RA =1

promedio 3.2, RA =5

promedio 9.6, RA = 15

Lineal

ar=0.1+216m 1z

ar=01+124m 1z

ar=0.1+38m1z

Cuadratica

a; = 0.1+ 6.48 m™2 72

a;=0.1+37.2m™2 22

a;r=01+114m2 22
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Figura 5.10: Efecto de la temperatura de entrada en (A) el rendimiento de CHs y (B) la temperatura
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maéxima, para diferentes distribuciones de a¢ (as promedio = 1.28), y fibras de AlbO3 (A = 30 W m1 K1),

Los rendimientos obtenidos (Figura 5.10 A) son casi idénticos para ambas distribuciones en cada

valor de RA. Para RA = 1, no se observa una gran diferencia con respecto a emplear solamente

una de las estrategias, pero para RA =5y 15, muy altos rendimientos de metano son obtenidos

con bajos valores de T,. Por ejemplo, para RA = 5, un rendimiento de 91 % se puede alcanzar
con Ty = 613 K, llegando a una Tyax de solo 623 K. Con RA = 15, un rendimiento de 96.7 % se

puede alcanzar con Ty = 613 K, resultando una Tyax de 634 K. Un rendimiento tan alto no se

pudo lograr con las simulaciones anteriores, porque mayores temperaturas de entrada hacen que

el equilibrio limite los rendimientos alcanzados, como se puede ver con las curvas RA = 15. Sin

embargo, si el objetivo fijo es lograr un rendimiento del 66 %, se puede lograr para RA = 15 con
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una Ty = 550 K, y para RA =5 con una T, = 560 K, en ambos casos con un aumento de solo 8

K en el perfil de temperatura.

Las temperaturas maximas (Figura 5.10 B) son ligeramente mayores para la distribucién lineal
que para la distribucion cuadratica. Como se discutid en la seccién anterior, esto esta relacionado
con el hecho de que se dan valores bastante altos de a¢ alrededor del centro y hacia la entrada
del reactor para la distribucion lineal, donde las concentraciones de reactivos en la corriente de
gas son todavia bastante elevadas, lo que resulta en velocidades y temperaturas de reaccién mas
altas. Sin embargo, dado que el coeficiente de transferencia de calor efectivo se mejora debido a
la alta conductividad térmica de las fibras de Al>Os, el calor generado se elimina mas facilmente
del reactor y las temperaturas resultan siempre bajas. Incluso para RA = 15, la distribucién lineal
alcanza solo una Tyax de 720 K para Ty = 678 K, y el resto de las curvas de Tyax NO Se elevan

por encima de 700 K.

La Figura 5.11 muestra los perfiles de temperatura a lo largo del reactor para una temperatura
maxima de 623 K. Las temperaturas de entrada para distribuciones lineales y cuadraticas son casi
idénticas, excepto para RA = 15, donde la diferencia es de 7 K. Es claramente visible cémo, a
medida que la actividad media aumenta, el maximo en el perfil de temperatura se desplaza hacia
la entrada para ambas distribuciones. Para la distribucién lineal, el efecto es mas pronunciado, y
para RA = 15, el perfil se asemeja en aspecto al de una distribucién uniforme. Las temperaturas
mas cercanas a la salida se vuelven significativamente mas bajas y el valor de la eficiencia del
reactor resulta algo menor que para la distribucién cuadratica (Ver Apéndice, seccion 5.4). Sin
embargo, la temperatura de entrada aln es bastante alta, y el perfil de temperaturas es moderado,

para un catalizador tan activo.
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Figura 5.11: Perfiles de temperatura a lo largo del reactor, para diferentes distribuciones de as (valor de as
promedio = 1.28), y fibras de Al2O3 (A, =30 W m1 K1).
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El uso de la estrategia combinada permite utilizar catalizadores muy activos sin comportamiento
de runaway térmico. Ademas, se pueden lograr altos rendimientos de metano cercanos al equilibrio
a bajas temperaturas de entrada y con perfiles de temperatura bastante uniformes, y elevada
utilizacién del catalizador, independientemente de la actividad del mismo. Esto podria ayudar a
reducir los costos de calefaccién y refrigeracion, y proporcionar una operacién segura para un

reactor de metanacion.

5.3. Comentarios finales

Se demostré que los catalizadores de papel ceramico compuestos de Ni depositado sobre fibras
de SiO2-Al2O3 tienen un rango de operacién limitado cuando se aplican a un sistema de reaccién
altamente exotérmico, porque la tasa de produccién de calor puede ser muy alta en comparacion
con la tasa de eliminacién de calor, y pueden aparecer importantes limitaciones a la transferencia
de calor. Esto puede ser un problema, especialmente si es necesario incrementar la actividad del
catalizador para una aplicacién a escala técnica de los materiales. Para las simulaciones realizadas,
la contribucién mas relevante a la transferencia de calor efectiva es la contribucion estatica a la
dispersion de calor radial 1y (ec. 3.26, Capitulo 3, seccion 3.3.4), que es una funcién de las
conductividades térmicas del sélido y del gas, y de la porosidad del lecho (ec. 5.2). Esto se debe
a los muy bajos valores de las contribuciones dinamicas, porque las velocidades del gas son

pequenas, del orden de 0.05 m s1. La resistencia a la transferencia de calor cerca de la pared

(hw_l), que esta fuertemente influenciada por la velocidad del gas a través del numero de

Reynolds, representa menos del 10 % de la resistencia total a la transferencia de calor entre la

fase gaseosa y la pared enfriada heff_l. En consecuencia, el aumento de la velocidad del gas para
mejorar la transferencia de calor dificilmente serd efectivo, en particular cuando se considera el

aumento asociado en la caida de presion, que puede volverse prohibitivo.

Dado que la principal resistencia a la transferencia de calor esta relacionada con la conductividad
del lecho del catalizador, el uso de fibras hechas de materiales ceramicos con alta conductividad
térmica (Al2O3, SiC) puede aumentar el valor del coeficiente de transferencia de calor efectivo
hegr €n un orden de magnitud, lo que en gran medida incrementa las velocidades de eliminacién
de calor y ayuda a operar el reactor mas cerca de las condiciones isotérmicas. De esta forma, la
actividad del catalizador se puede incrementar alrededor de 4 a 5 veces, manteniendo aun
temperaturas relativamente moderadas de los hot-spots y permitiendo obtener altos rendimientos

de metano con temperaturas de entrada mas bajas.

También se puede aprovechar la delgada estructura del papel ceramico para disefar lechos de
catalizador con diferente distribucion de sitios activos o material activo, apilando las hojas de
papel ceramico. Se demostré que aumentar la actividad en la direcciéon axial hacia la salida del
reactor es beneficioso para mantener temperaturas mas bajas en los puntos calientes y, en general,
velocidades de reaccidn y perfiles de temperatura mas uniformes, lo que finalmente se traduce en

una mayor eficiencia y utilizacion del catalizador.

Al combinar una distribucién de sitios activos con fibras de alta conductividad térmica, es posible
incrementar la cantidad de sitios activos (o factores de actividad promedio) de 10 a 15 veces,
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mientras se mantienen perfiles de temperatura suaves y hot-spots moderados, lo cual es
prometedor para una aplicacién a escala técnica de catalizadores fibrosos. Con una actividad tan
alta, seria posible aumentar la produccién de CH4 en un orden de magnitud, con un catalizador y

un volumen de reactor similares.

Sin embargo, aumentar la produccién conllevaria grandes limitaciones debido a la caida de presién
resultante. Para optimizar ain mas el uso de estos catalizadores fibrosos para una mayor
produccién de metano, seria necesario realizar cambios en la sintesis del material, no solo
utilizando materiales de mayor conductividad térmica, sino también modificando la geometria de
la estructura fibrosa, para controlar la caida de presién. Estas posibilidades se exploraran en el
Capitulo 6.
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5.4. Apéndice: Eficiencia del reactor y pérdidas de eficiencia

Para estos casos, los valores de AEjn; Y AEext SOn muy pequefios (1x10° — 1x107), y pueden ser

despreciados.

Fibras con diferente conductividad térmica (Seccién 5.2.1. Pardmetros de la Tabla 5.4; Ty.x = 623 K).

Material de la fibra RA Ty (K) Yen, = Xco, (%) Ereactor AEt
Al2O3-Si02 2 562.8 46.1 0.236 0.764
Al>O3 2 605.5 71.8 0.729 0.271

SiC 2 612.9 76.0 0.841 0.159

Al>O3 4 589.7 7.1 0.495 0.505

SiC 4 608.1 86.0 0.759 0.241

Diferentes arreglos de papeles ceramicos (Seccién 5.2.2. Parametros de la Tabla 5.6; Typax = 623 K).

Distribucion de as RA prom. Ty (K) Yeu, = Xco, (%) Ereactor AE7
uniforme 1 586.8 46.5 0.568 0.432
escalonada 1 591.3 52.3 0.592 0.408
lineal 1 603.0 60.8 0.894 0.106
cuadratica 1 602.5 62.1 0.906 0.094
uniforme 2 562.8 46.1 0.236 0.764
lineal 2 592.2 70.6 0.761 0.239
cuadratica 2 592.0 72.5 0.783 0.217

Combinacién de estrategias (Seccion 5.2.3. Parametros de la Tabla 5.7; Tmax = 623 K).

Distribucién de ag RA prom. Ty (K) Yeu, = Xco, (%) Ercactor AET
lineal 1 618.7 64.0 0.981 0.019
cuadratica 1 619.0 64.1 0.992 0.008
lineal 5 612.7 91.1 0.926 0.074
cuadratica 5 614.1 91.3 0.939 0.061
lineal 15 604 96.2 0.849 0.151
cuadratica 15 609.75 96.5 0.920 0.08
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6. Cambios estructurales en catalizadores fibrosos para un

rendimiento mejorado en metanacion

Como se discutié en el Capitulo 5, los papeles ceramicos cataliticos pueden presentar fuertes
limitaciones de transferencia de calor, que pueden mitigarse mediante el uso de fibras con
conductividad térmica mas alta. Los perfiles de temperatura se pueden mejorar en gran medida
disponiendo capas de papel ceramico con diferente actividad, lo que permite mantener velocidades
de reacciéon mas uniformes a lo largo de la direccién axial del reactor. De este modo, un catalizador
de papel ceramico puede operar virtualmente libre de resistencias a la transferencia de calor y de

masa.

Sin embargo, estos catalizadores estan también limitados en su aplicacién por la caida de presion
a través del lecho. Debido a sus diametros de fibra muy pequefios (6 pym = 6x10° m en promedio)
la caida de presion por longitud de reactor Ap/L asciende a alrededor de 200 kPa m-1 para una
velocidad superficial del gas de 0.05 m s (Gpo1 = 10 mol st m2). Debido a estas bajas velocidades
y alta caida de presion, la aplicacion a escala técnica seria dificil, y la operacién seria sensible a
obstrucciones del flujo de gas en el lecho (como por ejemplo, debido a la formacién de coque). El
aumento de la porosidad del lecho (que ya es elevada, de 75 %), y el uso de fibras de diametros
mas grandes, reducirian la caida de presion, pero la fraccién volumétrica del catalizador en el lecho

Xcat también se reduciria, si el espesor de la capa de catalizador 8., se mantiene constante.
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Figura 6.1: Efecto de la porosidad del lecho y el diametro de la fibra sobre la caida de presion a

lo largo del lecho del catalizador. Velocidad del gas ug = 0.05 m s

La Figura 6.1 muestra el efecto de la porosidad y del diametro de la fibra en la caida de presién
por longitud de reactor a través de un catalizador de papel ceramico para ug; = 0.05 m s,
calculada con la ecuacién de Ergun (ec. 3.17) como se describié en el Capitulo 3. Para una
porosidad de 0.75, la caida de presion se puede reducir 4 veces si el diametro de la fibra se duplica
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de 6 uym a 12 pm, lo cual reduciria la fraccion volumétrica del catalizador en un 48 %. Por el
contrario, un incremento en la porosidad de 0.75 a 0.8 reduciria la caida de presién en un 45 %,
mientras que la reduccion de la fraccion volumétrica del catalizador seria del 20 %. Asi, se
ejemplifica que ambas posibilidades son efectivas para reducir la caida de presién. Sin embargo, el
efecto sobre la transferencia de calor y los eventuales cambios en el espesor del recubrimiento de

catalizador deben ser evaluados.

Otro parametro que puede modificarse es el espesor de la capa de catalizador. Si el didmetro de
fibra usado (que incluye el tamafio del soporte fibroso mas la capa catalitica) es mayor, habria en
principio mayores posibilidades de incrementar el espesor de la capa de catalizador, por ejemplo,
como resultado de métodos mejorados de deposicion o sintesis. Esto incrementaria a su vez la
fraccién volumétrica del catalizador y, por lo tanto, la productividad por volumen de reactor. Sin
embargo, las limitaciones internas a la transferencia de masa podrian volverse importantes, asi
como las limitaciones a la transferencia de calor. Es interesante entonces evaluar la influencia del

espesor del catalizador, considerando las limitaciones de transferencia de calor y masa.

Se realizaron simulaciones con variaciones de pardmetros para estudiar la influencia de las
caracteristicas estructurales del catalizador fibroso en el rendimiento del reactor. La Tabla 6.1
muestra los parametros de referencia para todas las simulaciones, que fueron utilizados en este
capitulo, a menos que se indique lo contrario. A modo de comparacién, la temperatura maxima
permitida se fija en 623 K y la conversion de CO» se fija en 66 %. El razonamiento detras de

estas opciones ya se comenté en el Capitulo 4, Seccion 4.2.

Tabla 6.1: Parametros de referencia para simulaciones de cambios estructurales en un catalizador

fibroso.
Parametro Valor Unidad Parametro Valor Unidad
deube 0.025 m Ecat 0.5 -

P 1000 kPa Teat 4 -
YH,,in /Yc0,,in 4 - Peat 2350 kg m-3
As 30 W mt K1 Trax 623 K
b 0.63 - Xco, 66 %

Actividad relativa (RA) 1 -

6.1. Diametro de fibra

Se realizaron simulaciones para estudiar la influencia del diametro de la fibra en el comportamiento
del lecho de catalizador fibroso y explorar la posibilidad de aplicar estos cambios a escala técnica.
El rango de didametro de fibra estudiado comienza en 15 pm, un valor mayor al promedio de las
fibras en los catalizadores de papel ceramico. Esta opcién se adoptd debido a las elevadas caidas
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de presion que los catalizadores de papel ceramico presentan con sus didmetros de fibra normales,

lo que limita el rango de simulaciones que se pueden realizar.

El espesor de la capa de catalizador se mantiene constante para el primer conjunto de
simulaciones, por lo que la fraccién volumétrica en el reactor x.,; cambia de acuerdo con la ec.
4.3, del Capitulo 4, la cual se reproduce debajo (ec. 6.1). A medida que aumenta el diametro de
la fibra, el area superficial externa por volumen se vuelve mas pequefia, por lo que la capa de
catalizador del mismo espesor representa una fraccion volumétrica de catalizador mas pequeiia en

el reactor.

Vcat — (1 _ EB) dfz - (df -2 5cat)2

> ec. 6.1
fibers df

Xcat = 1- SB)

La Figura 6.2 muestra el efecto del diametro de la fibra en la caida de presion y en la productividad
del reactor. El flujo molar por unidad de area de seccién transversal se mantuvo en un valor de
Gmol = 30 mol s m=2, mayor a los 10 mol s'1 m-2 empleados en los capitulos anteriores, de modo
de alcanzar una productividad mayor. La porosidad empleada fue el valor original de 0.75 para los
papeles ceramicos cataliticos. El valor de 8¢y elegido (1,1x10% m) proporciona una fraccién de
catalizador en el reactor de 0.068 para un didmetro de fibra de 15 pm, cuando se calcula con la
ec. 6.1. Este es el mismo valor de x.,; empleado en las simulaciones del catalizador 10%Ni/PCer
en el Capitulo 4 (ver Tabla 4.2). Debido a que el caudal molar y la conversion de CO» estan
fijados, la produccién de CHs es practicamente constante para todos los diametros de fibra
simulados (ya que la selectividad alcanzada es superior al 99 % en todos los casos). Sin embargo,
la productividad por volumen de reactor disminuye a medida que aumenta el didmetro de la fibra.
Esto se debe principalmente a la necesidad de un reactor mas largo para alcanzar la misma
conversion, al verse reducida la fraccion volumétrica del catalizador. La caida de presién disminuye
significativamente (una reduccion del 70 %) de df = 15 a 40 pm, pero luego se vuelve mas estable,
con valores por debajo de 50 kPa (Figura 6.2). Esta es una caida de presion aceptable, por debajo
del 10 % de la presiéon de entrada, que generalmente se considera una regla practica para un
funcionamiento econémico [1]. Por lo tanto, el uso de un diametro de fibra de 40x10° m o mayor
en la fabricaciéon del material fibroso es suficiente para mantener una caida de presion moderada
a través del lecho. Por otro lado, el didametro de fibra mas grande conduce a una reduccién de la
carga de catalizador en el reactor, y luego la productividad por volumen de reactor cae de alrededor
de 7x103 a 3x103% mol s’ m-3 cuando se incrementa el diametro de fibra a 40x10©m. Debe hallarse
una solucién de compromiso entre la reduccion necesaria de la caida de presién y la longitud del
reactor resultante. De hecho, mientras que las fibras de 15 pm producen una longitud de reactor
de 2 m, los diametros de fibra mas grandes (superiores a 100 ym) conducen a longitudes del
reactor superiores a 10 m, e incluso alcanzan valores de alrededor de 20 m (lo cual resulta poco
realista para una aplicacion practica), debido a la reducciéon en la fraccion volumétrica del
catalizador.
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Figura 6.2: Influencia del diametro de fibra en la caida de presion total y en la productividad.
Actividad relativa RA = 1. Gl = 30 mol s m=2. ey = 1.1x10° m. eg = 0.75.

Sin embargo, el incremento de la longitud del reactor no es proporcional a la reduccién de la
fraccion de catalizador. Mientras que x4 se reduce un factor de 12.4 veces entre los dos extremos
del rango de diametro de fibra estudiado (15 — 200 um), la longitud del reactor aumenta 10.5
veces. Este incremento menor al esperado viene dado por la mayor eficiencia del reactor (ver
Apéndice, seccién 6.6). La menor carga de catalizador se traduce en una menor tasa de produccion
de calor por volumen de reactor y, por lo tanto, la relacién entre la eliminacion y la producciéon
de calor es mayor, reduciendo las limitaciones de transferencia de calor. Dado que la temperatura
maxima esta fijada, todo el reactor estd operando a una temperatura promedio mas alta, con
valores mas altos de Ty = T, lo cual resulta en tasas de reacciéon promedio mayores, y compensa
parcialmente la reduccidon en x.,5¢. La Ty necesaria para mantener Tipax = 623 K es 612 K para
las fibras de 15 pm de didmetro, y 620 K para las fibras de 200 pm de didmetro. Las pérdidas de
eficiencia correspondientes debido a las limitaciones de transferencia de calor son 0.16 y 0.05

respectivamente.

Si la fraccién de catalizador debe mantenerse constante cuando se incrementa el didmetro de la
fibra, también debe aumentarse el espesor de la capa de catalizador. A partir del calculo de x4t
(ver ec. 6.1), queda claro que, si la porosidad del lecho debe mantenerse constante, entonces la
relacién de 6., a df debe mantenerse constante. Esto significa que se tendrian que incorporar
capas de catalizador méas gruesas sobre la superficie de la fibra a medida que aumenta el diametro,
compensando la pérdida de superficie especifica por volumen. El diametro de la fibra df aun asi
consiste en todo el didametro del sélido, incluida la capa de catalizador, como se muestra en el
Capitulo 4, seccion 4.1.1 (ver Figura 4.1).

Se realizaron simulaciones con variaciones del diametro de las fibras y manteniendo constante la
fraccion volumétrica del catalizador. Nuevamente, los diametros de fibra investigados se

encuentran en el rango entre 15y 200 pm, y la relacién 8¢4:/df se mantuvo en 0.073, que es el
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valor necesario para que x.,¢ = 0.068 (el mismo valor utilizado para las simulaciones del catalizador
10%Ni/PCer). Para estas simulaciones, la actividad relativa media (RA) tomé los valores 1, 5y
10, donde los ultimos dos valores representan capas de catalizador mas activas. El factor de
actividad se implementé como una distribucion cuadratica de la posicién axial, como ya se propuso
en el Capitulo 5, seccion 5.2.2. Esto se propuso para estudiar una gama amplia de variaciones de
RA promedio y didametro de la fibra, permitiendo al mismo tiempo que las limitaciones a la

transferencia de calor fueran moderadas.

La Figura 6.3 muestra los resultados de la caida de presion total y la productividad en funcién del
diametro de la fibra, para una longitud de reactor de 2 m. Dado que la longitud del reactor fue
fijada, se varié el caudal para cada simulacién, con el fin de lograr los valores deseados de
conversién de CO2 y temperatura maxima. Para RA = 1, la caida de presiéon alcanza niveles
razonables de 100 kPa e inferiores para valores de d¢ mayores a 25 pm. Los flujos molares G
son muy similares para todos los diametros de fibra, aunque disminuyen ligeramente a medida que
aumenta el didmetro de fibra, de 35 a 33 mol s'm=2. En consecuencia, la productividad es similar
para todos los didmetros de fibra, con una ligera reducciéon de 8.3x103 a 7.9x103 mol h'l m3, a

medida que el diametro de fibra es incrementado de 15 pm a 200 pm.
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Figura 6.3: Influencia del diametro de fibra en (A) la caida de presion total y (B) la, para diferentes RA
promedio (1, 5, 10). Distribucion cuadratica de as a lo largo del eje del reactor (ver Capitulo 5, Figura
5.6). Lp=2m. 8¢ = 0.073 dy. eg = 0.75.

Los menores caudales y productividad se explican por una reduccién en la eficiencia del reactor
debida a las limitaciones a la transferencia de calor para los didmetros de fibra mas grandes. Como
se explicé en el Capitulo 3, seccion 3.3.4, las correlaciones propuestas por Wallenstein et al. [2]
se implementaron para describir la transferencia de calor hacia la pared en un lecho relleno de
fibras. Dado que la porosidad se mantiene constante, la longitud caracteristica para la

transferencia de calor hacia la pared (la longitud de mezcla x¢, ver Capitulo 3, ec. 3.33) aumenta
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proporcionalmente al didmetro de la fibra. A medida que aumenta el didmetro de la fibra, la
longitud de mezcla influye en el coeficiente de transferencia de calor cerca de la pared h,, a través
de la relacidon xg/diupe Y del nUmero de Reynolds Rey, y también influye en la dispersién térmica
radial efectiva Adggr @ través del nimero de Péclet Peys (ver ecs. 3.26 y 3.34). Debido a las pequefias
longitudes caracteristicas de los soportes fibrosos y las velocidades intersticiales relativamente
pequefias, los niimeros de Reynolds son generalmente muy bajos (para estas simulaciones, Reys <
6), y por lo tanto el flujo estd en un régimen laminar. Esto hace que el nimero de Nusselt de
transferencia cerca de la pared Nu,, 4¢ Sea casi constante, y que el coeficiente de transferencia de
calor sea aproximadamente proporcional a la inversa del diametro de la fibra. Una situacién similar
se presenta para los reactores de microcanales, donde las longitudes caracteristicas son muy
pequefias, en el rango de 10 a 1000 pm [3]. Si bien el efecto de un incremento en el diametro de
la fibra sobre la contribucion dinamica a Aq¢r €s positivo, este efecto es muy pequefio, nuevamente
debido a los pequeiios valores de Re,s. Finalmente, la transferencia de calor cerca de la pared es
la resistencia controlante, dada la alta conductividad térmica del sélido (AlO3), que finalmente
conduce a un alto valor de Agg. Por lo tanto, para las dimensiones y los rangos de velocidad
empleados en estas simulaciones, el efecto general del diametro de las fibras sobre la transferencia
de calor es perjudicial. De manera similar, la caida de presién en el régimen laminar es
aproximadamente igual al primer término de la ecuacién de Ergun (ver ec. 3.17), que es
inversamente proporcional al cuadrado del didmetro de fibra. Por lo tanto, la caida de presién es
mucho mas importante en los diametros muy pequenos, como se puede apreciar en la Figura 6.2
y la Figura 6.3.

Para las simulaciones con RA =1 de la Figura 6.3, el efecto de transferencia de calor no es tan
notorio, porque las velocidades de reaccién no son tan elevadas, y el moderado calor que se genera
se ve amortiguado por la capacidad de eliminacién de calor. Sin embargo, si se incrementa la
actividad de la capa catalitica, la tasa de eliminacién de calor serd insuficiente para mantener la
temperatura maxima y la productividad. Tanto para RA = 5 como para 10, existe un maximo de
productividad dado por el equilibrio entre la caida de presién y la transferencia de calor para los
diferentes didmetros de fibra. Si d; es pequefio (15 — 25 pm), la caida de presién es demasiado
alta. Las simulaciones que se muestran en la Figura 6.3 para este rango de d¢ no cumplen con la
conversion establecida de CO» del 66 %, y en su lugar alcanzan valores mas altos de hasta 94 %,
ya que el incremento en el caudal necesario para disminuir la conversién no es posible con estos
pequefios valores de ds. La caida de presion esta ya cerca de la mitad de la presién de entrada, lo

cual es demasiado elevado para aplicaciones practicas.

Para valores de ds superiores a 40 — 50 pm, la caida de presién alcanza valores manejables, pero
la productividad comienza a disminuir. Los coeficientes de transferencia de calor cerca de la pared
decrecen, causando que el reactor funcione a temperaturas medias mas bajas (para mantener la
Tmax fijada), lo que a su vez significa que los caudales deben disminuir para lograr la conversion
fijada. La caida de presion también se ve disminuida, pero su impacto es menor, ya que los valores
de Ap ya son bastante bajos. Para los catalizadores mas activos, el valor de dy mas favorable seria

alrededor de 50 - 70 pym, ya que la caida de presion es adecuada y la productividad es la mas
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elevada. En este rango, la productividad para RA = 5 es mas alta que para RA = 10. La razén de
este fendmeno es la mayor tasa de produccion de calor, que fuerza a que la temperatura promedio
sea mas baja. Sin embargo, para df mayores, las limitaciones en la eliminacién de calor son
importantes, por lo que las temperaturas medias son bastante bajas para ambos catalizadores. El
catalizador con RA = 10 compensa las bajas temperaturas medias con una alta actividad
intrinseca, por lo que la productividad es nuevamente mayor para este catalizador. Tanto para
RA = 5 como para 10, las limitaciones a la eliminacién de calor son tan fuertes para los valores
mas altos de d¢, que las pérdidas de eficiencia correspondientes pueden aumentar hasta 0.65 —
0.8 (ver Apéndice, seccién 6.6).

Si se fija una caida de presion moderada de 100 kPa para las simulaciones, se obtienen los
resultados de produccién y productividad de CHa4 de la Figura 6.4 Para RA = 1, la productividad
es nuevamente muy similar en el rango de didmetros de fibra investigado. La longitud del reactor
necesaria para alcanzar la conversién de CO> deseada aumenta casi proporcionalmente al caudal
de gas necesario para lograr 100 kPa de caida de presion, para cada valor del diametro de fibra.
Se observan muy pocos efectos térmicos, ya que las pérdidas de eficiencia debidas a las
limitaciones de transferencia de calor son solo de 0.025 — 0.05 (ver Apéndice, seccion 6.6), lo que
se traduce en una curva de productividad casi constante. La produccién puede aumentar mas de
10 veces debido a los mayores caudales que pueden manejar los grandes diametros de fibra. Sin

embargo, la longitud del reactor necesaria es superior a 10 m para d¢ > 100 pm.
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Figura 6.4: Influencia del diametro de fibra en (A) la produccion total y (B) la productividad de CHa,
para diferentes RA promedio (1, 5, 10). Distribucion cuadratica de as a lo largo del eje del reactor (ver
Capitulo 5, Figura 5.6). Ap= 100 kPa. ., = 0.073 ds. eg = 0.75.

Para RA =5y 10, la produccién alcanzada es casi idéntica para todos los valores de diametro de
fibra, aunque obviamente mayor que para RA = 1. Ademas, la productividad es mayor para RA =

5, excepto para los didmetros de fibra menores. Esto se debe a las crecientes limitaciones de
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transferencia de calor a medida que aumenta el didmetro de las fibras. Aunque los coeficientes de
transferencia de calor cerca de la pared hy, son mayores para los catalizadores mas activos (debido
a los mayores caudales que pueden manejar), el potencial de eliminacién de calor, en la forma del
coeficiente de transferencia de calor efectivo heg, No es mejorado en gran medida, con solo un
incremento del 15 % como maximo. Al duplicarse la actividad intrinseca del catalizador de RA =
5 a 10, las temperaturas promedio deben reducirse drasticamente para mantener la temperatura
maxima de 623 K. Por lo tanto, los caudales (y la produccion) no pueden aumentar, porque la
conversion seria demasiado pequefia, o la caida de presion demasiado alta. Las limitaciones a la
transferencia de calor son tan importantes para el catalizador RA = 10, que la productividad ve
ligeramente reducida por causa de longitudes de reactor mayores, y las pérdidas de eficiencia se
incrementan de 0.42 a 0.69 con respecto al catalizador RA = 5.

Las longitudes del reactor Lg para RA = 1 se reducen aproximadamente a la mitad con RA =5,
de modo que no sobrepasan los 8 m incluso para df = 200 pm. Para RA =5y d¢ < 75 pm, las
pérdidas de eficiencia estan siempre por debajo del 0.3 y la longitud del reactor por debajo de 2.5
m. Estos valores indican un punto de balance apropiado entre la caida de presiéon y la transferencia
de calor. Es interesante notar que el coeficiente de transferencia de calor gas-solido hgg se ve
reducido por incrementos en el diametro de la fibra, de la misma manera que h,,. Sin embargo,
para las pequefas dimensiones que presentan los materiales fibrosos, la superficie externa para la
transferencia de calor agg continua siendo tan elevada, que no se observan diferencias entre los

valores de Ty y T, incluso para el diametro de fibra mas grande que se considerd (df = 200 pm).

6.2. Porosidad del lecho

Se realizaron simulaciones para estudiar la influencia de la porosidad del lecho sobre el rendimiento
del reactor con un catalizador de fibras. El rango de porosidad estudiado fue eg = 0.75 — 0.9,
dado que una porosidad menor que la de los catalizadores de papel ceramico (0.75) resultaria en
una caida de presién demasiado alta. El didametro de fibra utilizado se mantuvo constante e igual

a 15 pm, para observar el efecto de la porosidad de la caida de presién.

El espesor de la capa de catalizador se mantuvo constante (8., = 1,1x10% m) para un conjunto
de simulaciones, por lo que la fraccién volumétrica en el reactor x5 cambid de acuerdo con la
ec. 6.1. A medida que aumenta la porosidad, la fraccién sélida total se vuelve mas pequefia, por
lo que la capa de catalizador del mismo espesor representa una fracciéon volumétrica de catalizador
mas pequefa en el reactor. Otro conjunto de simulaciones se realizé considerando un valor
constante de x.,; de 0.068, de modo que &.,; fue cambiado para mantener este valor. La Figura
6.5 muestra el efecto de la porosidad sobre la caida de presién y sobre la productividad del reactor.
El caudal molar por unidad de area de seccion transversal se mantuvo en Gy = 30 mol s1 m=2.
Debido a que el caudal molar y la conversién de CO» fueron fijados, la produccién de CHs es
practicamente constante para todos los valores de eg simulados (ya que la selectividad alcanzada

es superior al 99 % para todos los casos).

Para el caso de &5 constante (linea continua), la productividad cae casi linealmente cuando
aumenta la porosidad, lo que se debe a la necesidad de un reactor mas largo para alcanzar la
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conversion deseada, ya que la fraccién volumétrica del catalizador disminuye. Para un incremento
de la porosidad de 0.75 a 0.8, el valor de x4 cae un 20 %, lo mismo que la productividad. En
este caso, no se observa ninglin cambio en la eficiencia del reactor, las pérdidas de eficiencia se
deben solo a limitaciones de transferencia de calor y ascienden a 0.15 para todos los valores de
porosidad simulados. La caida de presién también disminuye con la porosidad, pero para alcanzar
un valor practico inferior a 100 kPa, la porosidad debe establecerse por encima de 0.82, lo que

también conlleva una disminucién de la productividad del 30 %.
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Figura 6.5: Caida de presion total y productividad en funcion de la porosidad del lecho. RA = 1.

Gmol = 30 mol s m2. Linea continua: x.,, constante. Linea discontinua: ., constante.

Para el caso de x.,¢ constante (linea discontinua), la productividad no cae tan rapidamente como
en el caso anterior, pero se observa una tendencia decreciente. Esto se debe a las limitaciones de
transferencia de calor que se vuelven mas importantes cuando aumenta la porosidad. La porosidad
afecta la transferencia de calor a través de la dispersién térmica radial efectiva Aq¢, porque cambia
la proporcién de calor que se conduce en serie (fase sélida a fase gaseosa) y en paralelo
(principalmente a través de la fase sélida), segiin la ecuacién 3.30 del Capitulo 3. Por tanto, una
porosidad creciente es perjudicial para Aqg. Este efecto se mitiga un poco en estas simulaciones
porque la conductividad térmica del sélido es elevada, y la resistencia a la transferencia de calor

cerca de la pared (hw_l) es parcialmente controlante. En resumen, la eficiencia del reactor cae
de 0.85 a 0.7 en este rango de porosidad, pero esta caida serd mas pronunciada si se emplea un
catalizador mas activo. La caida de presién es algo menor que en el caso anterior, dadas las
longitudes de reactor méas pequeiias que resultan, y se pueden lograr valores inferiores a 100 kPa
aumentando la porosidad a 0.8 o mas. Es importante sefialar que la longitud caracteristica para
la transferencia de calor no se varié durante las simulaciones, ya que no esta claro cémo seria el

cambio longitudinal de los espacios entre las fibras al incrementar ligeramente la porosidad.
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El incremento de la porosidad manteniendo constante la fraccidén volumétrica del catalizador
parece ser una alternativa prometedora para disminuir la caida de presién y mantener al mismo
tiempo la productividad. Si se usa un método de sintesis en hiimedo, como el empleado para
papeles ceramicos, una posibilidad es incrementar la proporcién de fibras celuldsicas en el proceso
de preparacién del papel, de modo de lograr una estructura de mayor porosidad. La integridad
fisica del material podria estar en juego, dado que la resistencia mecanica esta dada por las uniones
entre las fibras con el ligante, por lo cual mayores cantidades de ligante deberian incorporarse.
Una reduccién en los puntos de contacto seria perjudicial para la transferencia de calor por
conduccién, ya que una menor proporcién de las fibras estaria en contacto directo. Sin embargo,
la incorporacién de una mayor proporcion de ligante podria ayudar a crear numerosos puntos de
contacto entre las fibras cerdmicas. Ademas, para incrementar la porosidad, otros métodos de
sintesis de materiales podrian ser explorados. Por ejemplo, la impresién 3D [4—6] permitiria
controlar los diametros y el volumen de los espacios huecos entre las fibras, asi como la resistencia

mecanica y la conductividad de las estructuras.

6.3. Espesor de la capa catalitica

Tanto incrementar el didmetro de la fibra como reducir la porosidad del lecho fibroso son
estrategias que reducen el area superficial externa de fibras disponible en el reactor, y a su vez
requieren un incremento del espesor de la capa de catalizador para mantener constante la fraccién
volumétrica del catalizador. Esto se puede observar, como se discutid anteriormente, en la ec.
6.1. A priori, el espesor del recubrimiento podria incrementarse alin mas, incluso llegando al
extremo de producir una fibra completamente hecha de catalizador. Un problema potencial es la
apariciéon de limitaciones internas de transferencia de masa, como resultado de una mayor
distancia para la difusion. La transferencia de calor también podria volverse limitante, debido al
incremento adicional de la fraccién de catalizador. Estas posibilidades se estudiaron con
simulaciones en las que el didametro de la fibra se mantuvo constante y se incrementé el espesor

de la capa de catalizador.

6.3.1. Operacion politropica

Para el primer conjunto de simulaciones se utilizé una longitud de reactor de 2 m y una porosidad
del lecho de 0.75. La actividad relativa media (RA) tomo valores entre 1y 5, lo que representa
la actividad del catalizador 10%Ni/PCer (RA = 1) y capas de catalizador mas activas (RA > 1).
El factor de actividad se implementé como una distribuciéon cuadratica de la posicién axial, como
ya se describié en el Capitulo 5, seccién 5.2.2. Esto se hizo para que las limitaciones a la
transferencia de calor fueran moderadas y, a su vez, permitir variaciones del RA promedio y del
espesor del recubrimiento de catalizador en un rango mas amplio. Se eligié un didmetro de fibra
de 50 pm, de modo de trabajar con un balance entre caidas de presién y limitaciones a la
transferencia de calor moderadas. A partir del didmetro de fibra elegido, se varié el espesor del
catalizador de la siguiente manera: partiendo de 8., = 3.65 pm (correspondiente a x.,; = 0.068),
e incrementandolo hacia el centro de la fibra, hasta llegar a 25 pym, con lo que la totalidad de la
fibra se compone del catalizador poroso. Se variaron el caudal y la temperatura de entrada para
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mantener la conversidon deseada y la temperatura maxima. Dado que la fibra es cilindrica, un
incremento en el espesor de la capa de catalizador no es directamente proporcional al incremento
en la fraccién volumétrica del catalizador x.5;. Por tanto, de modo de relacionar las dos
cantidades, un espesor caracteristico se define en la ec. 6.2 como el volumen de la capa de
catalizador dividido por el area superficial externa del catalizador (que es la misma que la de la

fibra completa).

5 — Vcat — dfz - (df -2 6cat)2
charact Afiber 4 df

ec. 6.2

La Figura 6.6 muestra la productividad, por unidad de volumen de lecho, y por unidad de masa
de catalizador, en funcién del espesor caracteristico. Dado que la longitud del reactor se mantiene
constante, el incremento de la productividad por volumen del reactor es proporcional al incremento
de la produccion total en un tubo. Para RA = 1, la productividad por volumen de lecho (A)
aumenta a medida que crece el espesor caracteristico, debido al incremento de la fraccién
volumétrica del catalizador. La forma aproximadamente lineal de la curva indica que la utilizacién
del lecho catalitico es similar para todos los espesores caracteristicos, por lo que no hay grandes
limitaciones para la productividad, y el flujo molar (y por lo tanto la produccién) puede crecer de
acuerdo con los incrementos en la fraccion volumétrica del catalizador. La productividad por masa
de catalizador (B) disminuye muy ligeramente, lo que también sugiere que toda la masa de

catalizador se utiliza uniformemente.

A medida que aumenta la actividad relativa promedio RA, la productividad también aumenta en
consecuencia. De RA =1 a 2, la productividad por volumen de reactor casi se duplica para el
espesor de capa catalitica mas bajo. Sin embargo, para valores mayores de 8charact, €l crecimiento
es menos pronunciado, lo que indica limitaciones crecientes para la productividad, que en Gltima
instancia reducen la eficiencia del reactor. Para los valores mas grandes de &charact. |2
productividad por volumen de reactor alcanza un maximo y comienza a disminuir, lo que significa
que las limitaciones son ahora tan importantes que se imponen sobre el del incremento en la
actividad y la masa del catalizador. El mismo efecto se observa para una actividad relativa RA =
3, aunque el maximo ocurre para un valor inferior de espesor caracteristico, de alrededor de 6.5
pum. Por tanto, el aumento del espesor del catalizador (y en consecuencia de la fraccion
volumeétrica del catalizador en el reactor) mas alla de ese valor conduce a un caudal molar menor,
lo cual no es deseable. Para RA =5, cualquier incremento en el espesor del catalizador hace que
la productividad por volumen de reactor disminuya, lo que significa que el flujo molar debe
reducirse para alcanzar la conversion de CO> fijada. De hecho, el valor mas bajo de Scharact
simulado aqui ya presenta importantes limitaciones, siendo la productividad por volumen de
reactor solo 3 veces mayor que la de RA = 1.

La productividad por masa de catalizador disminuye en todos los casos, ya que un incremento en

la actividad o fraccién volumétrica del catalizador en general conducird a una menor utilizacion
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de dicho catalizador. Las pendientes negativas se vuelven mas pronunciadas a medida que se
consideran catalizadores mas activos, lo que indica que las limitaciones y las pérdidas de eficiencia
son mas importantes, asi como las fuertes reducciones en el flujo molar que pueden convertirse
en el lecho de catalizador, como se discutid anteriormente. Es interesante notar que la
productividad es siempre mayor para RA = 2 que para RA =1, pero para RA =3y 5, la
productividad disminuye tanto, que deja de ser conveniente emplear un catalizador méas activo, si
el espesor del catalizador es incrementado. Para dcharact = 6.5 um, por ejemplo, la productividad
para RA = 5y 2 es aproximadamente la misma. Las limitaciones y pérdidas de eficiencia se vuelven

entonces demasiado importantes y el uso de un catalizador mas activo puede ser perjudicial para
el rendimiento del reactor.

200
——RA=1
A 304 B —RA=2
& e
E 25 "o 150
< =
T <,
© % I
E ) (@)
©
1004
) E
=4
~ 154 >
z s
= ©
s =}
E B
10 - 2 50+
09_ o
——RA=3
——RA=5
5A
T T T T T 0 T T T T T
4 6 8 10 12 4 6 8 10 12
-6 -6
6charact (10 m) 6charact (10 m)

Figura 6.6: Productividad de CH4 por volumen de lecho (A) y por masa de catalizador (B), en funcion
del espesor caracteristico, para diferentes RA promedio. Distribucion cuadratica de a; a lo largo del eje

del reactor (ver Capitulo 5, Figura 5.6). Lg=2 m. d¢ = 5x10°> m. eg = 0.75.

La Figura 6.7 muestra la eficiencia del reactor para los valores simulados de espesor del catalizador
y actividad relativa media RA. Como se pudo observar en la discusién anterior, se puede ver una
caida en la eficiencia a medida que aumenta el espesor del catalizador. De manera similar, la
eficiencia es menor para un valor mas alto de RA con el mismo espesor de catalizador. Para RA
= 1, como se describié anteriormente, se obtienen valores bastante altos de eficiencia incluso para
los valores mas elevados de &charact (Ereactor = 0.81), por lo que los efectos de las limitaciones a
la transferencia de masa y calor sobre la eficiencia no son tan relevantes. Sin embargo, las (nicas
pérdidas de eficiencia importantes son las causadas por las limitaciones de transferencia de calor,
como fue el caso en el Capitulo 4, seccién 4.2.2. Incluso habiendo aumentado la longitud de
difusion y habiendo mejorado la conductividad térmica del sélido y la distribucién del factor de
actividad, la transferencia de calor sigue siendo la limitacién dominante para la productividad del
lecho de catalizador fibroso. Cuando se aumenta RA, la velocidad de produccién de calor por

volumen de reactor aumenta y, por lo tanto, se necesitan temperaturas promedio mas bajas para
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mantener el hot-spot a una temperatura de 623 K. Por lo tanto, las velocidades de reaccién en
el catalizador sélido son bastante bajas y la velocidad de difusién en los poros no es limitante. Lo
mismo ocurre con las limitaciones de transferencia de masa externa, que en principio también
podrian ser mayores, porque la fibra del mismo didmetro tiene una fraccién volumétrica de
catalizador mas alta, pero no se vuelven relevantes debido a las bajas temperaturas y velocidades
de reaccion promedio. AEj,, esta en el orden de 0.1 %, mientras que AE.y se encuentra en el
orden de 0.01 %, por lo cual no son limitaciones importantes, ya que AEy obliga a que las
temperaturas medias y las velocidades de reaccién sean bajas. Para RA = 3 y 5, las limitaciones
térmicas son tan importantes, que aumentar el espesor caracteristico a valores mayores que 10.5
y 6.5 pm respectivamente conduce a regiones de sensibilidad paramétrica, donde es muy dificil

encontrar un punto de operacién con la temperatura maxima y los valores de conversién deseados.
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Figura 6.7: Eficiencia del reactor en funcion del espesor del espesor caracteristico, para diferentes RA

charact

promedio. Distribucion cuadratica de a; a lo largo del reactor. Lg=2 m. d¢ = 5x10°° m. eg = 0.75.

La influencia general de un incremento en el espesor de catalizador se relaciona con el incremento
en fracciéon volumétrica de catalizador en el reactor, lo cual afecta la relacidon entre las tasas de
producciéon y remocion de calor. En este aspecto, como no hay presentes limitaciones importantes
a la transferencia de masa en una operacién politrépica, no hay una diferencia significativa en los
resultados de simulacién entre incrementar el espesor del catalizador y la actividad intrinseca del
mismo. Ambas opciones llevan a mayores limitaciones a la transferencia de calor, porque el nimero
de sitios activos por volumen de reactor se incrementa para ambos casos. Sin embargo, es probable
que sea mas factible incrementar la actividad del recubrimiento catalitico que su espesor. Dadas
las pequenas dimensiones de las fibras, aplicar una capa de catalizador uniforme de espesor
controlado seria de dificil ejecucion. Ademas, trabajar con una fibra compuesta en gran parte de
material poroso seria perjudicial para la transferencia de calor por conduccién en la fase sélida.
En contraste, incrementar la actividad relativa parece ser una opcién mas practica. El valor de
RA = 1 corresponde a un catalizador 10%Ni/PCer preparado por simple impregnacion, por lo que

valores mayores de RA podrian obtenerse si el mismo contenido de metal se incorporara mediante
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diferentes técnicas, como spray seco de los precursores [7], spray himedo [8], o washcoating de
una capa porosa delgada (para incrementar la superficie especifica), seguido de impregnacion del

material activo [9].

6.3.2. Operacion isotérmica

Se realizé otro conjunto de simulaciones en condiciones isotérmicas, representado un caso extremo
en que no hay limitaciones a la transferencia de calor presentes. La temperatura se fij6é en 623 K.
Se eligié un didmetro de fibra de 200 um, con el fin de tener un mayor rango de variaciones para
el espesor de la capa de catalizador. El caudal molar por unidad de area de seccién transversal se
mantuvo en Gpe = 100 mol s m2, y la longitud del reactor se dejé como variable, para lograr

la temperatura y conversién maximas deseadas.

La Figura 6.8 muestra la productividad por volumen de reactor y la eficiencia del reactor para
estas simulaciones. Puede verse claramente que la productividad aumenta con los incrementos en
el espesor de la capa de catalizador para todos los valores de RA, y la pendiente solo disminuye
en los valores mas altos de Scharact- La actividad puede ahora incrementarse alin mas, a valores
tan altos como RA = 20, lo que representaria una mejora importante en la formulacién del
catalizador, que permita que una gran cantidad de sitios activos estén disponibles para la reaccién.
Como referencia, en el Capitulo 4, seccion 4.1.5, la actividad de un catalizador de pellets con 5
% en peso de Ni se ajusté con un factor de actividad as = 6, lo cual representa un valor de RA =
9.5. Por tanto, parece razonable proponer un catalizador con RA = 20 que pudiera potencialmente
depositarse sobre las fibras mediante mejoras en la sintesis del catalizador.
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Figura 6.8: Influencia del espesor caracteristico de catalizador en (A) la productividad de CH4 por

volumen de lecho, y (B) la eficiencia del reactor, para diferentes RA promedio. Linea discontinua:

diferencia a la unidad de las pérdidas de eficiencia debido a limitaciones a la transferencia de masa
interna (1 — AE;,. ). Reactor isotérmico, T = 623 K. G = 100 mol st m=2. df = 2x10% m. eg = 0.75.

166



Capitulo 6: Cambios estructurales en catalizadores fibrosos para un rendimiento mejorado en metanacion

Dado que el reactor es isotérmico ahora, ninguna restricciéon térmica limita la productividad. Por
lo tanto, las pérdidas de eficiencia deben provenir de limitaciones de transferencia de masa. En el
grafico de eficiencia, la linea continua representa la eficiencia del reactor Epeactor, Mientras que la
linea discontinua representa la diferencia a la unidad de las pérdidas de eficiencia debido a las
limitaciones internas de transferencia de masa (1 — AEj,¢). La diferencia entre las lineas continua
y discontinua representa las pérdidas de eficiencia debido a las limitaciones externas de
transferencia de masa. Las limitaciones de transferencia de masa externa se vuelven mas
importantes porque el area de la superficie externa de la fibra se mantiene constante, mientras
que la actividad del catalizador y la fraccién de catalizador en la fibra aumentan, por lo que la
transferencia de masa en la pelicula de difusion alrededor del catalizador puede no ser lo bastante
rapida como para reponer los reactivos consumidos y remover los productos, lo que finalmente
dificultarfa la reaccion y reduciria la eficiencia. Sin embargo, la resistencia de la pelicula representa
solo el 2 % de la eficiencia (y el 7 % de las pérdidas de eficiencia) en el caso mas extremo de RA
= 20. Las pérdidas debido a las limitaciones a la transferencia de masa interna se vuelven bastante
importantes para los valores mas altos de espesor del catalizador, y pueden alcanzar valores que
oscilan entre 0.1 y 0.3 para los diferentes valores de actividad relativa del catalizador. Para el
espesor de catalizador mas bajo (que corresponde a la misma fraccién volumétrica de catalizador
que el catalizador 10%Ni/PCer modelado en el Capitulo 4, seccién 4.1.1) las pérdidas de eficiencia

AE;, representan solo el 2 % de la eficiencia total para RA = 20.

Se estudié la selectividad hacia CHa4 para el reactor isotérmico con diametro de fibra de 200 pm,
diferentes valores de espesor de catalizador, y RA = 1. La Figura 6.9 muestra la selectividad de
CHs para la el primer tramo de de 0.5 m de cada reactor simulado. La comparacién parece sugerir
que los espesores de catalizador méas delgados dan como resultado una mayor produccién de CO
y, por tanto, una menor selectividad de CHa. Esto se debe al hecho de que la metanacion de CO2
procede a través de dos vias diferentes de acuerdo con la cinética de Xu y Froment [10]: la
metanacion directa y la reaccion inversa de water-gas shift seguida de metanacion de CO. Cerca
de la entrada del reactor, la reaccién inversa de water-gas shift y la reaccién de metanacion de
COq presentan velocidades similares, por lo que la selectividad hacia CH4 es menor. Sin embargo,
a medida que el CO se acumula en el reactor, aumenta la velocidad de reaccion para la metanacién
del CO, por lo que el CO se consume produciendo mas CHa. La selectividad hacia CHa4 esta, por
lo tanto, ligada a la conversién global en el reactor, a través del grado de avance de las reacciones,
ya que el avance de la reaccion inversa de water-gas shift acelera la formacién de metano.

Para un grado avanzado de reaccién, la conversién y la selectividad se aproximan a los valores de
equilibrio. La Figura 6.10 muestra la selectividad hacia CHs y la conversion de CO2 de equilibrio
para la relacion estequiométrica Ho/CO2 = 4 a 1000 kPa y 100 kPa, y para una mezcla no
estequiométrica a 1000 Pa. Todos los valores de selectividad son muy altos, incluso para
condiciones en las que las conversiones muy altas no son factibles. Por lo tanto, para condiciones
técnicamente aplicables, la selectividad de equilibrio es siempre muy elevada. Si se usa una longitud
de reactor fija (como por ejemplo 0.5 m), el espesor de catalizador mas pequefio producira una
selectividad mas baja, pero (inicamente porque el avance de la reaccién seria bajo. Para el ejemplo

167



de &cat = 1 um mostrado en la Figura 6.9, la selectividad la posicion z = 0.5 m, es de alrededor
del 75 %, pero la conversion de COz es solo del 2 %. Para todas las simulaciones, la selectividad
llega a ser superior al 95 % para conversiones de alrededor del 20 %, que probablemente no sean
puntos de operacién de uso practico en escalas técnicas. Para conversiones mas altas, como el
66 % que se utiliza en este capitulo para fines de comparacion, la selectividad hacia CHs es

superior al 99.6% para todos los casos.
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Figura 6.9: Selectividad hacia CHa4 a lo largo del eje del reactor (primero tramo de 0.5 m), para
diferentes espesores de catalizador. RA = 1. Reactor isotérmico, T = 623 K. Gpo1= 100 mol s m2.
de = 2x10% m. eg = 0.75.
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Figura 6.10: Conversion de CO> (linea continua) y selectividad hacia CHa (linea discontinua) en el

equilibrio, para diferentes presiones de operacion y mezclas de reactivos.

De lo discutido anteriormente, el espesor de la capa de catalizador depositada sobre las fibras
afecta principalmente a la eficiencia del reactor a través de limitaciones a la transferencia de calor
debido a las elevadas velocidades de liberacion de calor. La transferencia de masa solo puede
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volverse limitante si el reactor opera isotérmicamente a la temperatura maxima permitida, de
modo que las velocidades de reaccién dentro del catalizador sean mas rapidas que las velocidades
de transferencia de masa interna y externa. Para las condiciones aplicadas en estas simulaciones,
la selectividad de equilibrio es cercana al 100 %, vy la selectividad resultante es elevada, siempre
que el grado de avance de la reaccion sea elevado, que seria el resultado deseado para una

aplicacién a escala técnica.

6.4. Comparacion de un catalizador fibroso y un catalizador en pellets

Con el fin de establecer las ventajas potenciales de un lecho de catalizador fibroso en comparacién
con un lecho de catalizador de pellets esféricos, se realizaron varias simulaciones para ambos tipos
de soportes. Como se hizo anteriormente, se propuso una temperatura maxima (623 K) y una
conversion de CO» (66 %) a modo de comparacion. Ambos tipos de catalizadores se simularon
para materiales de soporte con diferente conductividad térmica del sélido. Los parametros

utilizados para todas las simulaciones se resumen en la Tabla 6.2.

Los catalizadores fibrosos se simularon con una distribucién uniforme del factor de actividad y
también con una distribucion cuadratica (Capitulo 5, Figura 5.6). Para el catalizador de pellets,
se propusieron tres distribuciones, que se representan en la Figura 6.11: un lecho de pellets
completo (a), un catalizador de egg-shell (b) y un lecho de catalizador de pellets completos diluido
(c). El catalizador de egg-shell solo tiene material activo en una capa delgada en el exterior de la
esfera, similar a la capa de catalizador depositada sobre la superficie de las fibras. El lecho de
catalizador diluido consiste en pellets completamente activos distribuidos dentro de un lecho de

pellets inertes.

a) lecho b) catalizador c) lecho
egg-shell diluido

Figura 6.11: Distribuciones propuestas para catalizadores de pellets en las simulaciones.

Ambos enfoques (b y c) presentan una fraccion volumétrica de catalizador en el reactor x.,; mas
pequefia. Puede describirse para un catalizador de egg-shell segtn la ec. 6.3 (equivalente a la ec.
6.1, para una geometria esférica) y para el lecho de catalizador diluido segln la ec. 6.4. En esta
ecuacion, Vipert corresponde al volumen de particulas inertes en las cuales se diluye el catalizador.

Entonces, la suma (Vipert + Veatr) corresponde al volumen total del lecho.
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3
v, d,*—(d,—26
Xcat = (1- SB) Vv L (1- gB) P ( . 3 Cat) ec. 6.3
pellet dp
V.
Xcat = (1 — &p) cat ec. 6.4

Vinert + Vcat

Dado que el catalizador de pellets es muy poroso, la conductividad térmica de las particulas 4,
que es necesaria para el calculo de la dispersién térmica radial efectiva del lecho Aqg, €S una
combinacion de las propiedades del sélido y del fluido. Woodside y Messmer [11] propusieron uno
de los modelos mas simples para predecir la conductividad térmica de una particula porosa. Su

enfoque se describe mediante la ec. 6.5, y se utilizo para estimar A, en las simulaciones de pellets.

Ap — /’lggcat ﬂs(l_gcat) ec. 6.5

Tabla 6.2: Parametros para simulaciones comparando catalizadores de pellets y fibrosos.

Parametro Valor Unidad Parametro Valor Unidad
diube 0.025 m Ecat 0.5 -
Pin 1000 kPa Teat 4 -
YH,,in /yCOZ,in 4 " Pcat 2350 kg m-3
Trnax 623 K dpore 1x10°8 m
Xco, 66 % Ag 2.5 (AO3 - Si02) W ml K1
30 (Al203)
65 (SiC)
Fibras
de 7.5x10° m £ 0.75 -
Scat 5.5x10° m Xcat 0.068 -
Pellets
dp 3x103 m &g 0.4 -
Scat 1.5x103 m Xeat 0.6 (completo) -
completo) 0.068 (egg-shell,
5.9x10 (egg- diluido)
shell)

El didmetro de la fibra para las simulaciones de catalizador fibroso fue de 75 um, porque este
diametro proporciona una buena transferencia de calor y baja caida de presién (ver seccion 6.1).
La porosidad se mantuvo en 0.75, igual que la de un papel ceramico. El espesor de la capa de
catalizador se mantuvo en la misma proporcién que para el catalizador 10%Ni/PCer de modo que
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resulta la misma fraccién volumétrica de catalizador (x5 = 0.068). Se eligio un diametro de
pellet de 3 mm, valor tipico para escala técnica, para lograr caidas de presion y longitudes de
difusién moderadas. El didmetro del tubo se mantuvo en 0.025 m para todas las simulaciones,
valor tipico para un tubo en un reactor catalitico multitubular. Aunque un tubo mas pequefio seria
beneficioso para la transferencia de calor, la relacién entre didmetro del tubo y didmetro de pellet
diube/dp no deberia ser menor que 8, para evitar efectos de pared en el lecho empacado,
distribucion heterogénea del flujo y efectos de bypass [12]. Tanto para egg-shell como para pellets
diluidos, el x.,¢ elegido es igual que para los catalizadores fibrosos. La Tabla 6.3 muestra los casos
propuestos para la comparacién de catalizadores de pellets y de fibras, asi como los resultados
obtenidos de las simulaciones. Para las fibras, se simularon 6 casos, numerados de F1 a F6, para

los pellets, 9 casos, numerados de P1 a P9.
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Tabla 6.3: Casos y resultados de simulacion de catalizadores de pellets y catalizadores fibrosos. Los parametros en Tabla 6.2 se usaron en todos los casos.

Caso | Soporte/Distribucion | RA (-) (mo??‘ilm-z) T, (K) | Lg (m) | Ap (kPa) f;fj“ﬁtl'vrfif fﬁl’“ﬁ'ﬁgi‘; Ereactor (-) | AEm () | AEr (9)
F1 | AbOs-SiO2/uniforme 1 100 580.3 15.3 250.0 3225 20.26 0.3955 2.6x10°5 0.6045
F2 AlbO3-SiO2/cuadrética 1 100 599.5 6.3 85.7 7594 47.72 0.8598 2.7x10° 0.1402
o
§ F3 Al2O3/uniforme 1 100 605.0 7.4 100.0 6404 40.25 0.7650 1.6x10° 0.2350
F4 AlO3/cuadratica 1 100 613.8 5.7 74.8 8271 51.97 0.9546 3.0x10° 0.0453
F5 Al>O3/cuadratica 3 100 593.0 2.4 24.0 20140 126.6 0.7858 7.7x10° 0.2141
F6 SiC/cuadratica 3 100 598 2.2 20.8 21850 137.3 0.8435 7.7x10° 0.1563
Caso Soporte/Distribucion RA (-) (mOlGr;({erl_Q) Ty (K) Lg (m) Ap (kPa) IE’;:)juE_tlivri:g;j l;r:q?luﬁl\ﬁgi()j Ereactor (-) AEin: (5) AEr ()
P1 AlbO3/egg-shell 1 100 598.0 11.3 90.3 4247 26.69 0.5619 0.0196 0.4181
P2 AlOs/diluido 1 100 607.0 13.0 97.7 3632 22.91 0.4320 0.4413 0.1249
P3 SiC/egg-shell 1 100 604.0 9.25 67.4 5144 32.32 0.6627 0.0240 0.3127
% P4 SiC/diluido 1 100 610.3 12.2 89.5 3870 24.34 0.4547 0.4505 0.0929
E P5 SiC/completo? 1 200 570.8 6.9 392.7 13890 9.85 0.1948 0.3343 0.4704
P6 SiC/egg-shell 3 100 577.5 8.5 62.9 5823 36.59 0.2720 0.0174 0.7101
P7 SiC/diluido 3 100 597.3 7.0 50.6 6860 43.14 0.2780 0.5723 0.1472
P8 SiC/egg-shell® (agfj6) 150 579.3 11.3 240.7 6568 117.1 0.3012 0.0101 0.6874
P9 SiC/diluido (a(‘if6) 50 579.8 6.0 46.5 8256 73.59 0.1633 0.5916 0.2428

a No se alcanzé la conversién deseada. Conversién de COs resultante: 63 %.
b a simulacién se realizé con la mitad de la fraccion volumétrica del catalizador especificada. x.;=0.034. §.5;=2.9x10> m.
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Se pueden hacer comparaciones directas entre el catalizador fibroso y el catalizador de pellets
para una actividad relativa RA = 1. Si se compara el caso P1 con F1, se puede ver que los pellets
muestran un mejor desempefio que las fibras, ya que la productividad por volumen de reactor y la
masa por catalizador son mayores. Por consiguiente, la eficiencia es menor para las fibras, y la
longitud del reactor necesaria para la misma conversion es un 26 % mayor. Ambas longitudes de
reactor superan los 10 m, lo que es poco realista para una aplicacion a escala técnica, sobre todo
si se considera que la conversién fija para estas simulaciones alin esta lejos de la conversion
maxima (y rendimiento de CH4) dada por las condiciones de equilibrio. Entonces, se necesitaria
un reactor aln mas largo para aproximarse al equilibrio, lo que se encontraria completamente
fuera de los limites practicos. La caida de presién también resulta demasiado elevada para el

catalizador fibroso, representando el 25% de la presién de entrada.

La razon de la baja eficiencia del catalizador fibroso son las limitaciones a la transferencia de calor
(AE7). Si se utiliza una distribucién cuadratica del factor de actividad (caso F2) o fibras de AloO3
con su mayor conductividad térmica (caso F3), se mitigan las pérdidas de eficiencia por
limitaciones a la transferencia de calor, porque la produccién de calor se distribuye mejor en el
primer caso, y la eliminacién de calor se mejora en el segundo caso. El resultado es que ambos
enfoques aumentan la eficiencia al doble o0 méas del doble del valor original. La longitud del reactor
se puede reducir a valores mas manejables, alrededor de 6 — 7 m, y la caida de presion resultante
es inferior a 100 kPa (10 % de la presion de entrada). En contraste, los pellets de los casos P1y
P2 (compuestos de Al,O3) muestran una caida de presion similar, pero la longitud del reactor es
significativamente mayor. Para P1, la mayoria de las pérdidas de eficiencia provienen de
restricciones térmicas, porque el egg-shell ofrece muy pequefias limitaciones de transferencia de
masa interna que obstaculicen la reaccién y la produccién de calor, y el transporte de calor no es
lo suficientemente rapido. Para P2, las temperaturas promedio son mas altas, porque el transporte
de masa dentro de los pellets limita la reaccion y la produccién de calor. Por esto, AEj,; es la
principal limitacion, aunque AEy continta siendo relevante, representando el 12 % de las pérdidas.
No fue posible simular un lecho completo sin diluir, debido a que la eliminacién de calor resulta
tan ineficiente en comparacién con la produccién de calor por la reaccién, que no se encontrd
ningdn punto de operacién que cumpliera con las condiciones deseadas. Si se van a utilizar
temperaturas de entrada moderadas que logren “encender” la reaccién (> 550 K), se producen
runaways térmicos, por lo que la temperatura maxima deseada de 623 K se supera rapidamente,
y en su lugar se alcanzan temperaturas muy altas (800 - 900 K). Si se establecen temperaturas
de entrada mas bajas (< 550 K), las velocidades de reaccion son demasiado pequefias y no se
puede alcanzar la conversién deseada, porque la longitud del reactor y la caida de presion
resultantes serian inviables. De manera similar, si se utiliza un flujo molar mas alto con el objetivo
de aumentar la transferencia de calor por conveccién, la caida de presién por longitud del reactor
aumentara rapidamente y las mejoras en la temperatura media (y consiguiente reduccién en la

longitud del reactor) no logran compensar la caida de presion total.

Cuando se utiliza un material de mayor conductividad térmica, SiC, para los pellets (casos P3,
P4, P5), la eliminacion del calor se vuelve mas rapida y la eficiencia mejora para el catalizador de
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egg-shell (P3). La longitud del reactor se reduce a 9.25 m, y la caida de presion disminuye en
consecuencia. Para el catalizador diluido (P4), no se logra una gran mejora, porque la
transferencia de calor no era limitante en primer lugar, por lo que el egg-shell parece ser un mejor
enfoque para mejorar la productividad. Se simulé un lecho de pellets completo en el caso P5, en
el que el flujo molar se duplica a 200 mol h'l m2. La transferencia de calor mejorada permite
alcanzar el valor fijado de T, Pero no se alcanza la conversion (solo se logré simular el 63 %
de conversion de CO»), porque la caida de presion resulta demasiado alta y los perfiles de
temperatura son muy pronunciados, con lo que la convergencia numérica se vuelve muy dificil. La
caida de presion casi alcanza el 40 % de la presion de entrada, lo cual es demasiado elevado para
una aplicacion practica. Ademas de eso, la eficiencia de este reactor es muy baja (inferior a 0.2),
lo cual proviene de las limitaciones internas de transferencia de masa y de las limitaciones de

transferencia de calor.

A modo de comparacion, se realizaron tres simulaciones mas con pellets (no se muestran en la
Tabla 6.3), que son equivalentes a los casos P3, P4y P5, pero utilizando el valor de conductividad
térmica solida para SiC, en lugar de la conductividad del pellet calculada con la ec. 6.5. Este valor
es aproximadamente 10 veces mayor que el calculado con la ecuaciéon. Sin embargo, la
contribucion estatica a la dispersion térmica radial efectiva () resulta solo dos veces mayor, por
lo que la eliminacion de calor solo es mejorada hasta cierto punto. Esto se debe a que la
transferencia de calor por conduccion entre esferas se da punto a punto, por lo que la resistencia
total a la transferencia de calor es elevada, independientemente de la transferencia de calor dentro
de cada esfera. Los resultados de estas simulaciones mostraron pequefias mejoras en la eficiencia
de los catalizadores egg-shell y diluido (un incremento de 4 — 7 %), y una mejora algo mayor para
el lecho de pellets completo (un incremento en la eficiencia de 0.25), aunque la caida de presion
calculada sigue siendo muy alta (casi 200 kPa) debido a los flujos molares elevados que son

necesarios para incrementar la transferencia de calor.

Aunque la transferencia de calor es mejorada utilizando SiC en lugar de Al2O3 como material para
los pellets, ninguno de los lechos de catalizadores de pellets de SiC se desempefia tan bien como
los catalizadores fibrosos de Al>Os. Incluso el caso F2, que tiene la conductividad térmica mas
baja debido al uso de fibras de AloO3-SiO>, muestra una mayor productividad (32 % mayor) que
el caso P3, que tiene la mayor eficiencia entre los pellets de SiC. En el caso F4, la combinacion
de una mayor conductividad térmica y distribucién cuadratica del factor de actividad provoca una
mejora adicional, de modo que la productividad es un 38 % mas alta que para P3. Solo el
catalizador de pellets completo del caso P5 tiene una productividad mas alta por volumen de
reactor (2 veces mayor) que los catalizadores fibrosos, debido a la alta fraccion volumétrica del
catalizador. Sin embargo, la productividad por masa de catalizador es hasta 5 veces menor, lo
que indica el pobre aprovechamiento del catalizador, que se refleja en el valor de la eficiencia. A
la vez, la caida de presion resultante es inaceptable. Para los catalizadores fibrosos, a caida de
presion de es bastante baja, y esta en el mismo rango que la de los pellets en los casos P3 y P4.
Esto se debe a una combinaciéon de la elevada porosidad del material, y la menor longitud de los
reactores, que resultan de la elevada eficiencia.
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Si se utiliza un catalizador de mayor actividad (RA = 3), el catalizador de pellets diluido del caso
P7 se vuelve mas eficiente que el catalizador de egg-shell del caso P6, en contraste con los pellets
con RA = 1. La transferencia de calor para el catalizador diluido todavia no resulta limitante,
debido a las limitaciones internas de transporte de masa, que controlan la liberacién de calor de
reaccion. Por lo tanto, el reactor puede operar a temperaturas superiores a 597 K, y la longitud
del reactor resultante es de 7 m, lo que representa una gran mejora respecto de los 13 m obtenidos
para RA = 1. Para el caso P6, el catalizador de egg-shell presenta limitaciones de transporte de
masa insignificantes y, por lo tanto, el incremento de actividad en un factor de 3 esta muy limitado
por las restricciones de transferencia de calor. Dado que las temperaturas medias son bastante
bajas, solo es posible una reduccién del 8 % en la longitud del reactor en comparacion con el caso
con RA = 1. Una comparacién con los casos F5 y F6 muestra que los lechos de catalizador fibroso
con distribucién cuadratica del factor de actividad resultan mucho mas eficientes al incrementar
la actividad. Los valores de productividad son 3 veces mas altos que para los catalizadores de
pellets, mientras que los reactores se vuelven muy compactos, con longitudes de alrededor de 2 —
2.5 m, y las caidas de presién resultan por lo tanto de 2 a 3 veces mas bajas que para los pellets.

Los casos P8y P9 se simularon usando el factor de actividad de 6.0 (RA = 9.4) ajustado del
experimento con pellets de AloO3z con 5 % en peso de Ni (ver Capitulo 4, seccién 4.1.5), pero con
el valor de conductividad térmica del sélido de SiC. Al igual que en los casos P6 y P7, el arreglo
de catalizador diluido es ventajoso respecto del egg-shell debido a la limitacién de la transferencia
de masa por difusion. Por tanto, el catalizador diluido de P9 puede funcionar a temperaturas
medias relativamente altas, con una reduccién de la longitud del reactor a 6 m. El catalizador de
egg-shell (P8), por el contrario, necesita un caudal mayor para mejorar la transferencia de calor
y alcanzar la temperatura maxima fijada. El incremento del flujo molar a 150 mol h'l m2 no
mejora lo suficiente la transferencia de calor, y el incremento a 200 mol h-l m2 provoca una caida
de presién demasiado alta. Para encontrar una solucién, la fraccién volumétrica del catalizador
también se redujo a la mitad, lo que disminuye el potencial de generacién de calor, pero aumenta
el volumen necesario de reactor. La longitud del reactor resultante es la misma que para el caso
P1, pero la caida de presion es demasiado alta, alrededor del 24 % de la presién de entrada. La
productividad por masa de catalizador es bastante mayor que para el caso P9, debido a la
reduccién en la fraccion volumétrica del catalizador. Sin embargo, ambos reactores de P8 y P9
muestran pobres desempefios en comparacién con los catalizadores fibrosos de F5 y F6 a pesar
de tener una actividad catalitica intrinseca 3 veces mayor que las fibras. Es interesante notar
también que P9 muestra valores de productividad y longitud de reactor muy similares a los casos
F2 y F4, a pesar de su actividad catalitica casi 10 veces mayor. El catalizador fibroso con la
distribucion cuadratica del factor de actividad tiene una eficiencia muy alta, y opera en condiciones
mas cercanas a la isotérmica, lo cual es favorable para el control del proceso y la seguridad general.
La desventaja de las fibras en estos casos es su caida de presién algo mayor, que no obstante es

inferior a 100 kPa vy, por tanto, en el rango de facil aplicacion.
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6.5. Comentarios finales

Se estudiaron variaciones en los parametros geométricos de los catalizadores fibrosos para
determinar su influencia en el comportamiento del lecho catalitico. Se encontré que el diametro
de las fibras es muy influyente. Un didmetro de fibra mayor disminuye la caida de presién en el
reactor y, por tanto, permite operar con caudales mas altos, lo que a su vez puede mejorar la
transferencia de calor y masa, y aumentar la productividad. Sin embargo, debido a las dimensiones
generalmente pequeiias de los materiales fibrosos, el flujo a través de un lecho de fibras tiende a
ser laminar, con valores del nimero de Reynolds muy bajos. En este régimen, los coeficientes de
transferencia de calor son aproximadamente inversamente proporcionales a la longitud
caracteristica, lo que significa que el aumento del didametro de la fibra serd perjudicial para la
transferencia de calor y la eliminacién adecuada del calor de reaccién. Por lo tanto, se debe
encontrar una soluciéon de compromiso entre la transferencia de calor y la caida de presiéon. Para
las simulaciones realizadas en esta tesis, un diametro de fibra de 50 - 75 pm es un valor apropiado

para una eliminacién de calor lo suficientemente rapida y caidas de presién manejables.

Se encontré que la porosidad del lecho influye fuertemente en la caida de presién y también afecta
la transferencia de calor, aunque en menor grado. Un incremento en la porosidad del lecho,
mientras se mantiene la fraccion volumétrica del catalizador constante, disminuira la caida de
presién manteniendo una productividad similar. Para la sintesis de papeles ceramicos, incrementar
la proporcion de fibras celuldsicas incorporadas durante el proceso de fabricacion del papel crearia
una estructura de porosidad mas elevada. Incrementar también el contenido de ligante podria
aumentar la cantidad de puntos de contacto entre las fibras, de manera de mantener la integridad
fisica del material, y la conduccién de calor en el sélido. Otra alternativa para lograr porosidades
mas elevadas podria ser el empleo de métodos de impresion 3D de soportes fibrosos.

El espesor de la capa de catalizador afecta principalmente la eficiencia del reactor a través de
limitaciones térmicas, debido a fracciones volumétricas de catalizador elevadas, que luego afectan
la relacién entre produccién y eliminacion de calor. Dado que no existen limitaciones importantes
de transferencia de masa para una operacién politrépica, no existe una diferencia significativa
entre incrementar el espesor del catalizador e incrementar la actividad de la capa delgada, en
cuanto a la eficiencia y productividad del reactor en las simulaciones. Sin embargo, es probable
que sea mas sencillo aumentar la actividad de la capa de catalizador que el espesor. El valor de
RA = 1 corresponde a un catalizador de 10%Ni/PCer preparado mediante una simple
impregnacion, por lo que se podrian obtener valores mas altos si se incorporase la misma cantidad

de metal mediante diferentes técnicas de preparacién de catalizador.

Los catalizadores fibrosos pueden ofrecer ventajas interesantes en comparacién con los
catalizadores de pellets. La transferencia de calor se puede mejorar en gran medida utilizando
materiales con una conductividad térmica sélida mas alta. Por el contrario, la alta conductividad
térmica del sélido no se aprovecha de manera eficaz con los catalizadores de pellets, ya que la
transferencia de calor se ve obstaculizada por la estructura porosa y también por el bajo contacto
entre los pellets y con la pared del reactor. La posibilidad de disponer capas de catalizadores

estructurados fibrosos similares a papeles en el reactor es prometedora, ya que permitiria tener
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tasas de produccion de calor mas uniformes a lo largo del reactor. Esto mitigaria la aparicién de
hot-spots y permitiria trabajar mas cerca de condiciones isotérmicas, aumentando la eficiencia del
reactor. El aprovechamiento del catalizador seria mas eficiente que para un catalizador de pellets
completo, porque ninguna restriccién de transferencia de masa interna limita la productividad, y
la transferencia de calor puede optimizarse. Como resultado, serian posibles reactores mas
compactos con caidas de presion aceptables y de funcionamiento mas seguro, asi como menores
cantidades de material activo necesarias para lograr las mismas conversiones, en comparacién con
los catalizadores de pellets completos. Adicionalmente, se podrian aprovechar ventajas de la
naturaleza estructurada de los catalizadores fibrosos, como la facilidad de manejo y un mejor

control de las variables de disefio con diferentes técnicas de sintesis.
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6.6. Apéndice: Eficiencia del reactor y pérdidas de eficiencia

Para estos casos, los valores de AEjn; Y AEqx: Son muy pequeiios (1x10-> — 1x107), y pueden ser

despreciados.

Diferentes diametros de fibra. §. = 1.1x10°% m. RA = 1. eg = 0.75. Simulaciones de la Figura 6.2.

dg (10°° m) Xeat To (K) | Gmor (mol st m2) | Ly (m) Ereactor AEy
15 0.068 612 30 2.0 0.839 0.161
25 0.042 614.8 30 3.0 0.879 0.121
40 0.027 616.5 30 4.6 0.903 0.097
50 0.021 617.0 30 5.6 0.908 0.092
100 0.011 618.5 30 10.7 0.933 0.067
200 0.005 619.6 30 21.0 0.950 0.050

Diferentes diametros de fibra. x5y = 0.068. 8.5 = 0.073 x d¢. Lg = 2 m. distribucién cuadratica de a;. €g

= 0.75. Simulaciones de la Figura 6.3.

ds (106 m) RA prom. Ty (K) Gmor (Mol s m2) Lg (m) Ereactor AE;
15 1 618.0 35.1 2.0 0.975 0.025
50 1 614.8 34.8 2.0 0.958 0.042
200 1 604.5 33.2 2.0 0.891 0.109
15 5 611.0 49.2 2.0 0.928 0.072
50 5 584.0 114.3 2.0 0.672 0.327
200 5 563.2 50.8 2.0 0.345 0.654
15 10 606.0 51.6 2.0 0.874 0.126
50 10 564.5 103.3 2.0 0.359 0.641
200 10 544 5 51.9 2.0 0.201 0.798

Diferentes didmetros de fibra. x¢; = 0.068. §., = 0.073 x dg. Ap = 100 kPa. Distribuciéon cuadratica de

a¢. g = 0.75. Simulaciones de la Figura 6.4.

de (10% m) RA prom. Ty (K) Gmor (Mol 51 m2) Lg (m) Ereactor AE;
15 1 618.0 21.8 1.3 0.976 0.024
50 1 615.2 76.2 4.4 0.962 0.038
200 1 612.0 237.8 13.9 0.942 0.058
15 5 595.4 48.7 0.67 0.819 0.181
50 5 584.8 138.8 2.4 0.688 0.312
200 5 577.3 362.5 7.8 0.574 0.425
15 10 576.0 53.7 0.61 0.540 0.459
50 10 560.2 133.2 2.6 0.360 0.640
200 10 559.0 363.6 8.2 0.314 0.685
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Diferentes valores de porosidad del lecho. df = 15x10° m. 8., = 1.1x10° m. RA = 1. Simulaciones de la
Figura 6.5.

€B Xcat To (K) Gmol (Mol s m=2) Lg (m) Ereactor AEr
0.75 0.068 612.0 30 2.0 0.839 0.161
0.8 0.054 612.7 30 2.5 0.847 0.153
0.85 0.040 613.5 30 3.2 0.858 0.141
0.9 0.027 614.5 30 4.9 0.853 0.147

Diferentes valores de porosidad del lecho. df = 15x10% m. x.,; = 0.068. RA = 1. Simulaciones de la Figura
6.5.

€p Ocat (10°m) | To (K) | Gmor (Mol st m?) | Ly (m) Ereactor AEr
0.75 1.1 612.0 30 2.0 0.839 0.161
0.8 1.4 610.3 30 2.1 0.811 0.189
0.85 1.9 607.7 30 2.2 0.755 0.245
0.9 3.2 603.2 30 2.5 0.702 0.298
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7. Conclusiones y perspectivas futuras

7.1. Resumen

Se prepararon exitosamente papeles ceramicos se prepararon utilizando una técnica estandar de
fabricacion de papel, con ligante Al2Os. Las estructuras resultaron resistentes y faciles de manejar.
Papeles ceramicos cataliticos con Co y Ni se prepararon por impregnacion y por incorporacion de
materiales de cobalto de core-shell. Durante las pruebas de reaccion de CO», los catalizadores de
papel ceramico de Ni mostraron una alta selectividad hacia el metano. Su actividad parecid ser
aproximadamente proporcional al contenido de Ni en el papel ceramico, lo que sugiere que el
metal se distribuyé de manera similar sobre la superficie de las fibras. Los catalizadores de papel
ceramico de Ni resultaron menos activos que un catalizador de pellets con el mismo contenido de
Ni, presumiblemente debido a una menor dispersion de los sitios metalicos. Para los catalizadores
de Co ensayados, la actividad aumentd con el porcentaje de core-shell, pero hubo limitaciones
para los incrementos en la actividad. La selectividad aumentd con el incremento de la conversion
para niveles bajos de conversién, pero disminuyo ligeramente para los catalizadores de core-shell
que mostraron conversiones mas elevadas. Son necesarios mas estudios de caracterizacién para
aclarar el comportamiento de los catalizadores de Ni y Co, particularmente en lo que respecta al
nimero de sitios activos y los mecanismos de desactivacion por deposicion de carbén vy

sinterizacién de la fase metélica.

Se desarrollé un modelo para llevar a cabo simulaciones de catalizadores fibrosos. Como no hay
correlaciones para transferencia de calor hacia la pared para materiales fibrosos disponibles en la
literatura, se emplearon correlaciones publicadas para esponjas ceramicas de fase sélida continua,
dado que las esponjas se consideran similares en estructura a un lecho relleno de fibras. Este
enfoque, elegido por su simplicidad y por la disponibilidad de la informacion, llevé a simular
adecuadamente la transferencia de calor hacia la pared refrigerada. Sin embargo, se necesitaria
un estudio especifico de transferencia de calor en papeles ceramicos para afrontar el problema de

manera mas precisa.

Los resultados experimentales de los catalizadores de Ni se reprodujeron con éxito utilizando el
modelo de reactor desarrollado, ajustando solo el valor de las energias de activacién en un pequefo
porcentaje de los valores reportados en la cinética original, e introduciendo un factor de actividad
que representa las diferencias en la distribuciéon y naturaleza de sitios activos. El ajuste se realizé
con el mismo valor de energias de activacién para los catalizadores de papel ceramico y el
catalizador de pellets, y con buena concordancia con los resultados experimentales. Se realizaron
simulaciones para estudiar los factores que influyen o limitan la productividad y la eficiencia de un
catalizador de papel ceramico. El transporte de masa interno y externo no demostré un papel
importante, debido a las pequeias distancias difusivas y a las grandes superficies externas. Dos
factores influyeron en gran medida en la eficiencia y el rendimiento de un reactor relleno con un

catalizador de papel ceramico: la transferencia de calor radial y la caida de presién.
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Se demostré que los catalizadores de papel ceramico tienen un rango de operacién limitado cuando
se aplican a un sistema de reaccién altamente exotérmico, porque la velocidad de produccién de
calor debida a la reaccién quimica llega a ser muy alta en comparaciéon con la velocidad de
eliminacion de calor. Los factores mas relevantes parecen ser las conductividades térmicas de
solidos y gases, y la porosidad del lecho, ya que las contribuciones dinamicas presentan valores
muy bajos. La caida de presién puede volverse prohibitiva cuando se aumenta la velocidad del gas
para mejorar la transferencia de calor. El uso de fibras hechas de materiales ceramicos con alta
conductividad térmica (Al2O3, SiC) mejora en gran medida las velocidades de remocién de calor
y ayuda a operar el reactor mas cerca de condiciones isotérmicas, lo que permite obtener altos
rendimientos de metano con temperaturas de entrada menores. Si se aprovecha la estructura de
capas apiladas de papel ceramico en el reactor, de manera que aumente la actividad del catalizador
hacia la salida del reactor, se pueden mantener velocidades de reacciéon y perfiles de temperatura
notablemente mas uniformes. La combinacién de ambas estrategias permite incrementar la
actividad promedio del catalizador en un orden de magnitud (lo cual reflejaria el desarrollo actual
de nuevas generaciones de catalizadores cada vez mas activos), manteniendo al mismo tiempo
perfiles de temperatura moderados. Sin embargo, los incrementos en la produccién adn

conllevarian grandes limitaciones debidas a la caida de presién.

Se estudiaron variaciones en los pardmetros geométricos de los materiales fibrosos. Un diametro
de fibra mayor es favorable para menores caidas de presiéon en el reactor y, por tanto, permite
operar con caudales mas altos, lo que a su vez puede mejorar la transferencia de calor y masa, y
aumentar la productividad. Sin embargo, el aumento del diametro de la fibra seria perjudicial para
la transferencia de calor y la eliminacién adecuada del calor de reaccion, debido al régimen laminar
del flujo. Por lo tanto, se debe encontrar una solucion de compromiso entre la transferencia de
calor y la caida de presion. Para las simulaciones realizadas en esta tesis, un didmetro de fibra de
50 a 75 pm resulté apropiado para lograr una eliminacién de calor lo suficientemente rapida y
caidas de presion manejables. Un incremento en la porosidad del lecho, manteniendo la fraccion
volumétrica del catalizador constante, disminuird la caida de presién, manteniendo una
productividad similar. Para papeles ceramicos, la viabilidad de esta alternativa esta relacionada al
uso de mayores proporciones de fibras celuldsicas y ligante durante el proceso de preparacién del
papel, de modo de evitar comprometer la integridad fisica del material, y la conduccién de calor
a través del sélido. Las variaciones simuladas en la actividad y el espesor de la capa de catalizador

no evidenciaron importantes limitaciones de transferencia de masa.

Se demostré que un catalizador fibroso adecuadamente disefiado puede ofrecer ventajas
interesantes en comparacién con los catalizadores de pellets. La transferencia de calor se puede
mejorar en gran medida mediante el uso de materiales con una conductividad térmica sélida mas
alta, que no es explotada eficazmente en los catalizadores de pellets. La posibilidad de disponer
los catalizadores estructurados fibrosos, similares al papel, en forma de capas en el reactor es muy
prometedora para mitigar la apariciéon de hot-spots y trabajar cerca de las condiciones isotérmicas.
El aprovechamiento del catalizador podria ser mayor que para un catalizador de pellets completo,
porque no se presentan limitaciones de transferencia de masa interna que comprometan la

productividad, y a su vez, la transferencia de calor puede optimizarse. Como resultado, serian
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Capitulo 7: Conclusiones y perspectivas futuras

posibles reactores mas compactos con caidas de presidon aceptables, y un funcionamiento mas
seguro, asi como menores cantidades de material activo necesarias para lograr las mismas

conversiones.

7.1. Perspectivas de investigacion a futuro

Los materiales cataliticos basados en fibras han ganado un interés creciente en las (ltimas décadas
debido a su potencial de intensificacién de procesos. Las estructuras ofrecen altas relaciones de
superficie a volumen combinadas con una estructura de lecho altamente poroso. Las pequenas
dimensiones que presentan son favorables para proporcionar distancias de difusién cortas. Estas
ventajas se han explorado en esta tesis, a través de simulaciones de catalizadores de papel
ceramico, un ejemplo de catalizador fibroso. Los resultados de este trabajo muestran que los
soportes fibrosos tienen el potencial de proporcionar mejores caracteristicas de transferencia de
masa y calor, con respecto a los catalizadores de pellets ampliamente utilizados y establecidos.
Probablemente, el aspecto mas relevante en cuanto a catalizadores fibrosos es la gran variedad
de materiales y procedimientos de sintesis que se han reportado. Con la posibilidad de ajustar las
caracteristicas de los materiales de soporte de manera detallada, las propiedades de transporte se
pueden adaptar a aplicaciones especificas con necesidades individuales, optimizando los
rendimientos cataliticos. En particular, el caso en estudio de metanaciéon de CO2 que se muestra
aqui ejemplifica que la eficiencia del reactor podria mejorarse en gran medida con el uso de un
lecho de catalizador fibroso con un disefio apropiado.

Sin embargo, la investigacion sobre catalizadores fibrosos todavia se encuentra a escala de
laboratorio. Se han descrito sistematicamente muy pocos materiales fibrosos en términos de sus
propiedades de transferencia de masa y calor y caida de presion. La falta de estudios a escala
piloto y correlaciones adecuadas limita la aplicabilidad de los materiales fibrosos desarrollados a
escala técnica, asi como el disefio de reactores. Ademas, se necesita informacion proveniente de
estudios de propiedades de transporte para mejorar atin mas el disefio del material (el didmetro
de las fibras, las caracteristicas del recubrimiento y la porosidad). La tecnologia de impresiéon 3D
presenta interesantes posibilidades, ya que es la técnica mas flexible para soportes fibrosos en
términos del disefilo geométrico. Se han propuesto interesantes posibilidades, tanto imprimiendo
un soporte de alta conductividad térmica (metalico) y recubriéndolo con catalizador, como
imprimiendo directamente el material catalitico en forma de fibras. Los estudios a escala piloto y
la caracterizacion de sus propiedades de transporte son elementos clave necesarios en un futuro

para comprender y explotar todo el potencial de estas estructuras.

Por altimo, aunque los soportes fibrosos se describen principalmente en el contexto de
experimentos de reaccidon a escala de laboratorio, aln hay margen de mejora en términos de
preparacion de catalizadores y optimizaciéon del material activo. Para aplicaciones en las que la
preparacion se realiza por simple impregnacién, la superficie externa de las fibras puede no ser
suficientemente elevada para lograr una alta dispersion de las especies activas. La estabilidad de

la fase activa también es una cuestion a resolver. El disefio avanzado de catalizadores fibrosos y

183



las perspectivas de las técnicas de fabricacion aditiva probablemente permitiran el desarrollo de

materiales personalizados y optimizados para muchos procesos.
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Notacion

Simbolo

Unidad

Descripcion

Letras latinas

ag
a
b

Ci

gs

Cgiin
Cg,i
Csi

Cpg

Dot i
Dy
l)nLi

Ereactor

Ea,app

E,

fr
G

J

(;n101
hest
gs
Hg

kgsj

~

m-L

mol m3
mol m3
mol m3
mol m3

kJ mol-! K-1
kJ mol-! K-1

3 3 3 3 3 3 3 3

kJ mol-1

kJ mol-t

kg stm-2
mol s'tm-2
kW m-2 K-1
kW m2 K-1
kW m-2 K-1

m st
(depende)

factor de actividad para escalado de cinética

area superficial gas-soélido por unidad de volumen de lecho
parametro de transferencia de calor en paralelo y en series
concentraciéon molar de especie i

concentraciéon molar de especie i en la entrada
concentracién molar de especie i en la fase gas
concentracion molar de especie i en la fase sélida
capacidad calorifica de la fase gas

capacidad calorifica de la especie i

longitud caracteristica para correlaciones

diametro de fibra

diametro hidraulico

didametro de particula o pellet

diametro de poro

diametro de Sauter

diametro de tubo

tamafio de los espacios entre las fibras

coeficiente de difusion efectivo de la especie i
coeficiente de difusion Knudsen de la especie i
coeficiente de difusién binario

coeficiente de difusion molecular de la especie i
eficiencia del reactor

energia de activacion aparente

energia de activacion de la reaccion j

fraccion de friccion

flujo masico

flujo molar

coeficiente de transferencia de calor efectivo
coeficiente de transferencia de calor gas-sélido
coeficiente de transferencia de calor cerca de la pared

pg (Ap/Az) d

nimero de Hagen, Hg = 7
g

coeficiente de transferencia de masa gas-sélido de especie i
constante de adsorcién de especie i

constante de equilibrio de la reaccién j
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Contintia de la pagina anterior

Simbolo Unidad Descripcion
k; (depende) constante cinética de la reaccion j
Lg m longitud del reactor
Mg kg mol-1 peso molecular medio de la fase gas
M; kg mol-1 peso molecular de la especie i
n mol st , mol h-! caudal molar
n; mol s, mol h-! caudal molar de la especie i
Njin mol st , mol h-! caudal molar de la especie i en la entrada
) . hgs d
Nugg - namero de Nusselt gas-sélido, Nugs = »
Nu,, - nimero de Nusselt cerca de la pared, Nu,, = h;"—d
g
p kPa presion
Di kPa presion parcial de la especie i
Din kPa presion de entrada
Per - nimero de Péclet térmico, Per = Re Pr = du%:cp'g
Perys - nimero de Péclet térmico, Pegys = Reys Pr = %ficpg
Pr - nimero de Prandtl, Pr = Cpf—”g
g

7 mol kgeat'! st velocidad de la reaccion j
TcH, mol kgeat* st velocidad de formacién de metano
T CH, eff mol kgeat! st velocidad efectiva de formacién de metano
R J mol! K-1 constante universal de los gases
RA - actividad relativa
Re - nimero de Reynolds, Re = pgf—gd

g
Reys - nimero de Reynolds, Reys = %ﬁ:f
Sc - nimero de Schmidt, Sc = pgli)gm’i
Se - nimero de Semenov, Se = — —tube Peat Teftin Mrin Fa

4 heftin To RTy
Sh - nimero de Sherwood, Sh = kDgS—’ié

m,i
Shre=o - valor limite de niumero de Sherwood
Sy m-1 area geométrica
T K temperatura
Ty K temperatura de entrada
Ty K temperatura en la fase gas
T, K temperatura en la fase sélida
Trax K temperatura maxima en el reactor
Ty K temperatura de la pared refrigerada
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Contintia de la pagina anterior

Simbolo Unidad

Descripciéon

Ug m st
w kg . g
Whi mg
Xcat B
Xco, %
Xxg m

y m

Y, %

Vi B
Yiin -

z m

Letras griegas

Scat m

AE ey -

AEint -

AET -

AH; kJ mol-!
AH, kJ mol-t
AS, kJ mol1 K-1
Ap kPa

Ap/L kPa m-
Ecat B

&R -

NcH, B

nj B

Ao W mt K1
Aeff W mt K1
Ag W m K-1
Aq W mt K1
Ay W mt K1
As W mt K1
g kPa s

Ui kPa s

Vij -

Pcat kg m->

Pg kg m-3
Tcat B

velocidad superficial del gas

masa de catalizador en el reactor

contenido de Ni en el reactor

fraccién volumétrica de catalizador en el reactor
conversiéon de CO»

longitud de mezclado de esponjas ceramicas
coordenada interna dentro del catalizador
rendimiento de la especie i

fraccion molar de la especie i en la fase gas
fraccién molar de la especie i en la entrada

coordenada axial dentro del reactor

espesor de la capa catalitica

pérdidas de eficiencia por limit. transf. de masa externa
pérdidas de eficiencia por limit. transf. de masa interna
pérdidas de eficiencia por limit. transf. de calor
entalpia de adsorcién de la especie i

entalpia de la reaccion j

entropia de la reaccion j

caida de presién total

caida de presiéon por unidad de longitud

porosidad del catalizador

porosidad del lecho

factor de efectividad para la formacién de metano
factor de efectividad para la reaccion j

conductividad térmica estatica del lecho catalitico
dispersiéon térmica radial efectiva

conductividad térmica estatica de la fase gas
conductividad térmica estatica de la especie pura i
conductividad térmica estatica del pellet de catalizador
conductividad térmica estatica de la fase sélida
viscosidad de la fase gas

viscosidad de la especie pura i

coeficiente estequiométrico de la especie i en la reaccién j
densidad del catalizador

densidad de la fase gas

tortuosidad del catalizador

187



188



Contribuciones cientificas

Contribuciones cientificas

Articulos en revistas revisadas por pares

— A. Sanchez, V.G. Milt, E.E. Mir6, R. Giittel. Ceramic Fiber-Based Structures as Catalyst
Supports: A Study on Mass and Heat Transport Behavior Applied to CO> Methanation,
Ind. Eng. Chem. Res. (2020). https://doi.org/10.1021/acs.iecr.0c01997.

Trabajos en congresos

— A. Sanchez, R. Gittel, V.G. Milt, E.E. Miré. Fibrous structured reactor for COo>
methanation: Influence of heat and mass transfer on catalytic performance. XVIlI Congreso

Iberoamericano de Catalisis, Puerto Vallarta, México, 2020 (Trabajo aceptado).

— A.Sanchez, V.G. Milt, E.E. Miré. Influencia del espesor y la aplicacion de una fase catalitica
en materiales fibrosos para metanacion de COo.. Estudio tedrico. XXI Congreso Argentino
de Catalisis / X Congreso de Catalisis del Mercosur, Santa Fe, Argentina, 2019

(Presentacion oral).

— A. Sanchez, V.G. Milt, E.E. Miré. Acondicionamiento de fibras cerdmicas para el desarrollo
de papeles cataliticos con aplicaciones ambientales. Il Congreso Nacional de Ciencia y

Tecnologia Ambiental, Santa Fe, Argentina, 2017 (Pdster).

189



190



Agradecimientos

Agradecimientos

Quiero expresar mi gratitud, en primer lugar, a mis directores, Robert y Viviana, quienes,
por supuesto, tuvieron el mayor impacto directo en el resultado de mis estudios, y
también a Eduardo, quien siempre me dio dnimos y estuvo dispuesto a ofrecer sus

conocimientos y su consejo.

A mis colegas de Uni Ulm, quienes me recibieron con calidez, y me ayudaron en
numerosas maneras, tanto con el trabajo, como con las dificultades diarias que conlleva

vivir en otro pais como extranjera.

A mis compaiieros doctorandos y becarios, y a los investigadores del grupo de
Fisicoquimica. Estoy muy agradecida por el memorable ambiente de trabajo, y por el
aspecto humano de nuestras relaciones. A los miembros del Aulita y (anexados), con
quienes me siento més que agradecida, por hacer todo més llevadero en los momentos de
dificultad, y por ayudarme y darme animos en innumerables aspectos, sin importar mis

defectos y mis fallos. Los llevo conmigo siempre.

A mi familia y amigos, que no estuvieron involucrados en mi trabajo académico, pero que
siempre me han contenido, me han sostenido, y me han ayudado a convertirme en una
mejor version de mi misma a través de este proceso transformativo. A mis abuelos, que

no llegaron hasta acé, pero que estuvieron conmigo toda mi vida, y siempre estaran.

A Marcos, mi compafiero de vida, gracias por todas nuestras aventuras, por la fuerza y
por el compaifierismo, por sobrellevar esta cuarentena juntos. Gracias por subirte a este

barco conmigo, y navegar a través de todas las tormentas. jVayamos més alla!

191



192



