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RESUMEN

En este trabajo se estudié de manera experimental la integracion de un sistema de reaccion, en el
cual se lleva a cabo la reaccion de desplazamiento de gas de agua (WGS) , en conjunto con una

membrana de Pd-Ag, con el fin de obtener H; puro en el efluente del sistema acoplado.

Inicialmente se estudiaron los sistemas de reaccidén y permeacion por separado, a diferentes
condiciones de operacidon. El sistema de reaccion se evalu6 en términos de conversion de CO y
selectividad de H, variando la velocidad espacial (19,000 h™, 24,783 hy 38,000 h™), ademés de
la relacion Ruzowco = 1.4, 2.8 y 5.5. Se evaluaron 6 catalizadores diferentes; de Au y Cu
soportados en CeO, con diferentes contenidos metalicos: 0.6Cu, 1.4Cu, 4Cu, 0.8Au, 1.9Au y
4.2Au. Los catalizadores se caracterizaron mediante las técnicas de Absorcion Atdmica,
Difraccion de Rayos X y UV-Vis, obteniendo resultados donde se demuestra que el soporte tiene
la capacidad de almacenar oxigeno y ser un precursor en la oxidacion de CO, ademas de que
mostro la capacidad de generar H, a temperaturas mayores a 360°C. Aunado a esto, se obtuvo
que los catalizadores de Au contienen nanoparticulas de Au menores a 10 nm, y que la especie

activa en los catalizadores de Cu es Cu®"

Los catalizadores que mostraron mayor actividad catalitica en términos de conversiones mayores
al 50% y mayor selectividad al H, fueron los catalizadores de 1.4 Cu y 1.9Au, a una Rrzoqyco =
2.8 y GHSV=38,000 h™.

La evaluacion del sistema de permeacion consistié en obtener las condiciones de operacion de la
membrana Pd-Ag con el fin de conseguir la mayor cantidad de H, permeado. Se realizaron
analisis paramétrico en dénde se vario la temperatura, presion y la relacion inicial de flujo (RIF),
obteniendo que la permeacion y el flux de H, depende de estos pardmetros. De tal manera que la
mayor permeabilidad de la membrana se obtiene a un RIFyco. de 0.72 y a una temperatura de

200°C. Sin embargo, al aumentar la permeabilidad, el flux de H, decrece.

A partir de estos resultados se integraron ambos sistemas con el fin de llevar a cabo la WGS y que
los productos de reaccion pasaran por la membrana Pd-Ag, obteniendo H, puro en el lado

permeado.



Finalmente se reportd la maxima recuperacion de H, en comparacion con la producida por la
WGS, en consecuencia se logro que la mayor recuperacion de H, es aproximadamente de 40% en

un rango de temperatura de 250-300°C.
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Capitulo 1

Capitulo 1 Introduccion.

Durante las Ultimas décadas, la tendencia en el uso de energia ha sido reducir el consumo de
combustibles fésiles, debido a las problematicas ocasionadas por el calentamiento global y la
crisis energética, aunado a la consciencia y motivacion en la mejora de los recursos, ocasionada
por las preocupaciones sobre el agotamiento de combustibles para la obtencién de energia. Las
cifras del consumo energético mundial aumentan de manera exponencial debido al incremento
demografico de la poblacion, en promedio el consumo mundial de energia aumenté de 5x10*
kWhi/afio a 1.2x10* kWy/afio 2010, con una demanda energética de 2kW/habitante; siendo
EE.UU el mayor consumidor de energia con 10kW/per cépita, seguido de Europa con 5 kW/ per
capita. Mientras que México se encuentra en el valor promedio con 2.071 kW/ per cépita segun

los datos reportados por el Banco Mundial (2012).

Por esta razdn ha surgido la necesidad de crear un proceso energético de menor impacto
ambiental, para disminuir la dependencia de las reservas de combustibles fosiles, ya que, es cierto
gue aun existen grandes reservas de crudo, no obstante, de los datos anteriores es facil deducir
que la demanda energética superara a la oferta. El uso del H, como una fuente energética, es una
via alternativa para dar solucion a los problemas ambientales debido al incremento en los niveles
de contaminantes presentes en la atmdsfera; relacionados con el cambio climatico. Cerca del 80%
de la energia requerida en el planeta proviene de combustibles fosiles, sin embargo, el H, posee
el mayor contenido energético en peso, comparado con los otros combustibles y Unicamente tiene
como subproducto vapor de agua, por lo tanto, es una fuente energética ilimitada y limpia (Conte
y col., 2001, Zittel, 2011).
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1.1 Antecedentes

El concepto de “economia del H,” es un sistema que utiliza al H, como un medio de transporte de
energia, es decir, es la transicion para cambiar el sistema energético actual hacia el H, como
fuente proveedora de energia (Bockris, 2002; Bennanceur y col., 2005; Marban, 2007,). Aunque
el potencial del H, se conoce desde hace mas de un siglo, durante los ultimos 50 afios se han

realizado investigaciones sobre sus aplicaciones energéticas.

Muchos paises en el mundo estan considerando seriamente las implicaciones que conlleva
adaptar la economia del H,. Este creciente interés se fundamenta debido al alto potencial que
presenta el H, para solventar dos grandes desafios que sufre la humanidad actualmente: la
obtencidon de energia minimizando el impacto ambiental debido al uso excesivo de combustibles
fosiles y satisfacer la demanda energética. Por otra parte, el futuro energético mundial debe
satisfacer tres objetivos: la seguridad en el suministro, la proteccion del medio ambiente y la
utilizacion de fuentes de energia que promuevan el crecimiento econémico de las sociedades (Lu
y col., 2007).

En general, el uso de H, como combustible debe considerar los siguientes aspectos:

1) El costo en la produccion de H, estd directamente relacionado al consumo de carbén.
Bartels y col., (2010) plantean una propuesta econémica de la generacion de H; a partir de
fuentes de energia alternativas. Su idea se basa en obtener H; a partir del agua mediante
electrdlisis o un proceso termoquimico. Siendo un ciclo repetitivo, pues el H, forma agua
cuando se quema, que a su vez se puede reutilizar para crear mas H,. Sin embargo,
aunque se plantean propuestas econdémicas de largo alcance, y disefios viables, la realidad
en la produccién de H; a nivel industrial sigue siendo a partir de hidrocarburos.

2) Purificacion y almacenamiento de H,. A pesar de que en la literatura existen muchos
estudios que hablan sobre el almacenamiento de H,, uno de los més prometedores, es el
de Wang y col (2008), quienes plantean la idea de almacenar H, en sorbentes, de esta
manera su transporte y almacenamiento resulta ser mas seguro. Esta se basa en hidruros
metalicos (MOFS). Debido a las limitaciones tecnologicas existentes es necesario que
exista una alternativa que pueda combinar procesos en donde se mantenga en serie la
purificacion y almacenamiento del H,, de manera que no s6lo se produzca, sino también

se purifique.
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3) Eficiencia y eficacia en la distribucién de H,, con una infraestructura que supere la
demanda. Ya que la manera actual de transportar H, es por medio de cilindros o el
transporte de tuberias. Sin embargo, para atender el abastecimiento extensivo, sera
necesario de disponer de tuberias a nivel global, lo que conlleva a una gran inversién de
capital, ademéas de los riesgos que estas conllevan ya que no existe una tecnologia que
garantice la seguridad necesaria para el almacenamiento y distribucion del Ho.

4) Mejorar la eficiencia en las celdas de combustible o de alguna otra tecnologia que utilice
H, como combustible. Actualmente existen tecnologias limitadas que utilicen al H, puro
como una fuente energética, siendo las celdas de combustible las pioneras en revolucionar
la economia del H,. Sin embargo, en una celda de combustible al igual que en una bateria,
si se tiene un conjunto de ellas la capacidad de proveer mas energia aumenta. No obstante,
una bateria y una celda almacena una cantidad limitada de energia, y una vez que esta
energia es consumida, la bateria o la celda deja de funcionar (Bennanceur y col., 2005).
Por esta razon la investigacion en sistemas que permitan la produccion y uso de H, sigue
formando parte de los desafios que tiene la comunidad cientifica para el uso del H, como

el combustible del futuro.

1.1.1 H, como fuente energética

El H, es uno de los elementos mas abundantes en todo el planeta, sin embargo, no se encuentra
en estado de alta pureza en la tierra, sino que su condicién natural es de manera oxidada, donde
generalmente se une con otros materiales, principalmente el carbon y el oxigeno. No obstante, el
H, se puede producir por varias maneras, derivado de fuentes renovables o no renovables y a
través de muchas rutas y procesos, a partir de fuentes de energia primaria, por ejemplo; biomasa,
energia solar, energia eolica e hidroeléctrica. Ademas de combustibles fosiles como carbon y gas
natural, esto permite un suministro diverso de combustibles para su generacion (Burkard, 1999;
Kothari y col., 2004; Balat, 2008; Bartels y col., 2010).

En la actualidad mas de dos terceras partes de la energia producida se destina al transporte y
calefaccion, derivado del petroleo o gas natural; estos combustibles son favorecidos debido a su
facilidad de distribucion y almacenamiento, sin embargo, son los contribuyentes con mas de la

mitad de todas las emisiones de gases de efecto invernadero (Gupta, 2008). Desde la década de
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los 70’s los ambientalistas y varias industrias han promovido el uso del H, como un combustible
alternativo a los hidrocarburos, ya que presenta un mayor contenido energético en comparacion
con los combustibles utilizados, esta comparacion se presenta en la Tabla 1.1. En esta figura se
muestra que el H, se puede utilizar en transporte, calefaccion, generacion de energia, y existe la

posibilidad de que en un futuro reemplace los combustibles actuales.

Tabla 1. 1 Valores de contenido energético para diferentes combustibles

Combustible Estado a condiciones Maximo valor en su Minimo valor en su
atmosféricas contenido energetico contenido energeético
(MJ/Kkg) (MJ/kg)
Hidrégeno Gas 141.9 119.9
Metano Gas 55.5 50
Etano Gas 51.9 47.8
Gasolina Liquido 47.5 44.5
Diésel Liquido 44.8 42.5
Metanol Liquido 20 18.1

Referencia: Nikolaidis y Poullikkas, 2016

A nivel mundial, en 2004 se produjeron cerca de 50 millones de toneladas de Hy, lo que equivale
a unos 170 millones de toneladas de petréleo. Y la produccion aumenta un 10% cada afio. A
partir de 2005, el valor econémico de todo el H; producido en todo el mundo fue de alrededor de
135 mil millones de dolares por afio (Kreith, 2004; Gupta, 2008). Por lo tanto, muchos paises han
invertido en investigaciones para el desarrollo de esta tecnologia: desde 2006 Estados Unidos,
destind 1.7 billones de délares para investigaciones en el desarrollo de tecnologias para el uso de
H,, particularmente en celdas de combustible (Dresselhaus y col., 2003), mientras que en 2008
Japon anunci6 que tiene planes de introducir 4000 estaciones de relleno de H, en un periodo de
15 afios (Bennaceur y col., 2005). Islandia indica una meta de una completa transicién al uso de

H, como combustible para el afio 2030 (Lu y col., 2007).

Sin embargo, existen numerosas barreras tecnoldgicas en la distribucién y almacenamiento, asi
como intereses politicos y econémicos debido a que muchos paises en el mundo tienen grandes
reservas de petroleo y gas, donde estos combustibles fosiles juegan un papel muy importante en

la transicion al uso de H,. Una mayor iniciativa en esta economia requiere una gran inversion en
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investigacion y desarrollo, para crear una estructura solida y una mejor infraestructura (tuberias,
facilidad de almacenamiento, estaciones de llenado, etc). La aceptacion del H,, como un
combustible alternativo (Norskov, 2006; Gupta, 2008) dependera de su seguridad en su uso
general, seguido de normas Yy practicas de seguridad conocidas y utilizadas en otras industrias
(Hord, 1976), y asi enfrentar la diversidad de las energias nacionales, mientras se pueda combinar

con el potencial de crear un ambiente limpio y libre de emisiones.

Biomasa

Solar
maamet  Hidroeléctrica
Edlica
Nuclear

Bl Fuentes
Alternativas

Gas natural

Celdas de ST
combustible » :
R =)

;

Procesos
Industriales

Figura 1. 1 Esquema representativo de las diferentes rutas para la produccién y uso del H,
1.2 Antecedentes Reaccion de desplazamiento de gas de agua (WGSR)

La reaccion WGS (WGSR por sus siglas en inglés) fue descubierta por el fisico italiano Fontana
en 1780. Sin embargo, la reaccion se patentd un siglo después por Mond y Langer en 1888; a

ellos se les atribuye el concepto de “celdas de combustible” debido a su investigacion en la
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gasificacion de carbdn (Newsome, 1980; Smirniotis y col., 2015). Gran parte de la investigacion
de Mond y Langer estaba enfocada en la sintesis de amoniaco; a partir de estas investigaciones se
obtuvo el proceso para producir el llamado “Gas de Mond”, un producto de la reaccion de aire y
vapor, que se recombinaba con carbon o coque, CO, N, 0 Hy, siendo esta reaccion la base para el

proceso de gasificacion de carbon (Méndes y col., 2010).

Las primeras celdas de combustible funcionaron con el producto derivado del “Gas de Mond”;
sin embargo, el electrodo de Pt en la bateria debido al alto contenido de CO y no se podia obtener
H, puro para la alimentacion de la celda. La solucion a este problema consistio en alimentar el
gas y el vapor sobre una placa de niquel a 400°C, donde reaccionaba CO con H,O(g obteniéndose
una mezcla de CO, e H,. Desde entonces esta reaccidn se conoce como ‘“Reaccion de

desplazamiento de gas de agua” (Mendes y col., 2010; Smirniotis y col., 2015).

La reaccion WGS ha sido utilizada principalmente en las plantas para sintesis de amoniaco para
producir H,, ya que es uno de los procesos mas econdmicos para producirlo a gran escala, esto es,
mas de 50 millones de toneladas de Hy/afio, con una pureza mayor a 95% (Bockris, 2002). Desde
1913, la comparfiia Haber Bosch aplicé la reaccion WGS en la produccion de gas de sintesis de
manera industrial como parte del proceso de fabricacion de amoniaco; inicialmente se removia
CO por el proceso de licuefaccion. Posteriormente, mejoraron el proceso haciendo reaccionar CO
con vapor y asi producir H; a gran escala. A principios del siglo XX la reaccion WGS se llevaba
a cabo a partir de una mezcla de carb6n o coque y vapor. El disefio industrial consistia en una
sola etapa a temperaturas entre 450 y 600°C, utilizando catalizadores de Fe,O3 y Cr,03 (Quirk,
1963). Posteriormente se introdujo una segunda etapa a menor temperatura, entre 320 y 360°C,
utilizando el mismo tipo de catalizador; esta modificacién provocd que los niveles de CO a la

salida de la reaccion se redujeran al menos en un 50% (Ruettinger y Ilinich, 2006).

Con el paso de los afios, la WGS ha sido una reaccion fundamental en el proceso de sintesis de
amoniaco y gasificacion del carbén, ambos utilizados para la produccion de H,, debido a la
creciente demanda de este gas (Gupta,2008). A su vez se han mejorado los catalizadores para
elevar el rendimiento (>60%) y la selectividad en la relacion H,/CO.

Por otro lado, las crecientes preocupaciones para satisfacer el abastecimiento de combustibles en
la poblacion mundial ha causado un incremento en la investigacion sobre celdas de combustible

de Hy; por esta razon, la WGS ha sido de gran importancia en las ultimas décadas para obtener H,
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de alta pureza (>99.9%), sin embargo, aln es necesario estudiar los parametros para llevar a cabo
la reaccién en las condiciones Optimas de operacion, tomar en cuenta las limitaciones
termodinamicas y desarrollar nuevos catalizadores con mayor actividad catalitica y mayor

selectividad.

1.2.1 Parametros y consideraciones termodinamicas
La WGS es una reaccion exotérmica e irreversible, ademas se considera como una de las
reacciones industriales mas importantes para la produccion de H, (Ec. 1.1), ya que permite un

método de extraccion de energia a partir de un gas toxico, convirtiéndolo en un combustible util.
COq + Hy0y — CO,, + Hy; AH = —41.2 k] /mol (1.1)

La constante de equilibrio para la reaccion WGS es una funcion de la temperatura; en
consecuencia, la constante de equilibrio y la conversion del CO disminuyen al elevar la
temperatura, es decir, la conversion de CO se favorece a bajas temperaturas (<300 °C). La
presion no influye en el mecanismo de reaccion, ya que es una reaccion reversible y se inhibe por
los productos de ésta (Smirniotisy col., 2015). Durante las ultimas décadas se ha estudiado de
manera muy amplia las condiciones de reaccion de la WGS. Los modelos cinéticos mas
utilizados en la literatura se presentan en el Anexo A, la velocidad de reaccion de la WGS se
ajusta a un modelo de tipo Lanhmuir-Hinshelwood o el modelo de Eley- Rideal (Smith J. R. y
col., 2010). La ecuacion utilizada por Twigg (1989) (Figura 1.2) para el calculo de la constante

de equilibrio, se obtiene a partir de las siguientes expresiones (Smith J R y col., 2010).

Keq = exp((Z(0.63508 — 0.293537) + 4.1778) + 0.31688) (1.2)
donde Z = (@) —1, Ten K.
T

Los valores experimentales utilizados por Twigg (1989) fueron los siguientes:

T(°C) 200 250 300 350 400 450 500 550

K., 21082 83.956 38.833 20.303 11.723 7.3369 4.9035 3.4586
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Figura 1. 2 Efecto de la constante de equilibrio (Kp) en funcién de la temperatura para la WGS
(Twigg, 1989).

Finalmente, el resultado para la expresion de la constante de equilibrio termodinamica para la
reaccion WGS se describe de la siguiente manera (Moe. 1962), y ademas es la expresion mas
usada en la literatura (Smirniotisy col., 2015; Mendes y col., 2010; Brenna y col., 2010).

5693.5 49170
In(K,q) = T+ 1.007 In(T) 4+ 5.44 X 10™*T — 1.125 x 1077T2 — =~ 13.148
Realizando las operaciones correspondientes se obtiene (Anexo B),
4577.8
K, = T %) (13)
Considerando que:
_ Peo,Pu,

1" PcoPy,0

Debido a que la reaccién no exste variacion en el numero de moles de entrada y salida, una
manera de aumentar la tasa de reaccion es a traves del aumento en la relacion H,O) /CO, esto
debido a que la adicion de una mayor cantidad de vapor que la relacion estequiomeétrica mejora la
conversion de CO empujando el equilibrio hacia la derecha (Smirniotis y col., 2015; Mendes y
col., 2010). En condiciones adiabaticas, de la reaccion debido a que entre mas aumente el calor

de reaccion, se ve afectada directamente la conversion (Twigg, 1989; Thomas y col., 1997).
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Sin embargo, otra manera de aumentar la conversion y la produccion de H, ha sido utilizando
reactores de doble lecho, llevando a cabo la WGS inicialmente a altas temperaturas, para mayor
produccién y lograr obtener en el efluente una concentracion de CO entre el 2-4%; seguido de
una reaccion a baja temperatura para mayores conversiones de CO. A pesar de que a bajas
temperaturas existe mayor conversion de CO, también se ha encontrado que la conversion es
directamente proporcional al aumento en la concentracion de agua a en la corriente de

alimentacion (Brenna y col., 2010, Smirniotisy col., 2015; Mendes y col., 2010).

En la Figura 1.3 se muestra la conversion al equilibrio del CO como funcién de la temperatura
para diferentes relaciones H,O) /CO. Puede observarse que la conversion se incrementa a
medida que esta relacion aumenta a temperaturas mayores de 150°C. Por otra parte, debe
considerarse la capacidad del catalizador que se use y que sea capaz de permanecer activo a altas
concentraciones de H,O. La maxima conversion del CO (96-98%) se ha logrado
experimentalmente con catalizadores de Fe-Cr de un para los reactores de un solo lecho, en

plantas de amoniaco a temperaturas de 370 -420°C (Smirniotis y col., 2010).

Es importante tomar en cuenta todos los pardmetros que puedan modificar los productos de
reaccion deseados, como son la temperatura, la concentracion de vapor de agua inicial, y la
presion. Aparentemente este ultimo parametro no afecta la constante de equilibrio, pero puede
cambiar los mecanismos de reaccion para altas y bajas temperaturas en condiciones de operacion
criticas. WGS es una reaccion equimolar, al aumentar la presion de 3 a 30 atm su efecto en la
termodindmica es minimo, sin embargo, si se incrementa hasta 300 atm, la concentracién de CO

en el equilibrio disminuira drasticamente (Wagner y col., 2003).
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Figura 1.3 Efecto de la tasa H,O () /CO con la conversion del CO en funcion de la temperatura.

Finalmente se puede inferir desde una perspectiva termodindmica que la eficiencia de la WGS se
maximiza a bajas temperaturas, con la obtencion de una alta conversién de CO. Sin embargo, si
se busca una maxima produccion de H,, se debe buscar un equilibrio tanto en el disefio de

catalizadores y los aspectos termodinamicos para una mayor eficiencia.

1.2.2 Mecanismos de reaccion
El mecanismo de la reaccibn WGS se ha estudiado ampliamente, los modelos cinéticos
determinan la velocidad de reaccion y por esta razon son imprescindibles para el disefio de

reactores.

En los dltimos afios se ha desarrollado una serie de modelos para WGS, explicando
detalladamente los procesos que ocurren en la superficie catalitica (Barbier-Druprez, 1994;
Weitkamp y col., 1997), ademé&s de modelos basados en resultados experimentales, utilizando el
modelo propuesto por Arrhenius (Brenna y col., 2010, Smith y col., 2010) para poder predecir la
tasa de reaccion. El mecanismo de WGS sobre catalizadores Oxido-metélicos, ha sido
ampliamente estudiado por varios autores (Kulkova y Temkin en 1949; Newsome, 1980; Oki y

col. 1967; Smith y col., 2010); se ha clasificado como:

1. Mecanismo 6xido reduccién

2. Mecanismo asociativo.

10
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El primero se basa en el concepto de Oxido-reduccion, donde un elemento cede electrones
(oxidante) y otro los acepta (reductor). Durante la WGS, la superficie del catalizador se oxida por
H.0, produciendo H,, seguido por la reduccion del CO para convertirse en CO,. Este mecanismo
tipo Rideal-Elay describe un proceso bi-funcional donde el CO se adsorbe en el metal, y es
oxidado por el soporte, luego el agua llena las vacantes de oxigeno que se han perdido en el
soporte, y asi completar el ciclo catalitico (Barbier y Drupez, 1994; Li y col, 2000; Mendes y
col., 2009). Este mecanismo se describe en las siguientes reacciones, en donde *, representa el

sitio activo de las especies metélicas:
H,0 + (*) 2 Hy, +(0) * (1.4)
CO+(0)*2 CO, + (%) (1.5)

No obstante, este mecanismo tiene sus controversias con catalizadores de Cu (111) debido a que
se piensa que el CO adsorbido en el metal reducido migra para reaccionar con grupos OH
(Barbier y Drupez, 1994; Grenoble, 1981; Ladebeck y Wagner, 2003), ademéas no considera el
efecto del incremento de la presion (Ovensen y col., 1996; Brenna y col., 2010). En 1995, Rodhes
y col., cuestionaron el mecanismo redox, debido a que no se consideraba intermediario en el paso
oxidativo (Smith R J y col., 2010).

El otro mecanismo, que se ha utilizado para explicar la cinética en la WGS, es el mecanismo
asociativo o de tipo Langmuir-Hinshelwood (LH), el cual relaciona la adsorcién disociativa del
H,O para la formacion de grupos de tipo carboxilo (OH), y por lo tanto cuando se combina con el
CO adsorbido, produce un grupo intermedio que puede ser de tipo formiato o carbonato, los

cuales finalmente se descomponen en H, y CO,. La reaccion esta dada por:
CO + H, — (intermediario) - CO, + H, (1.6)

La espectroscopia infrarroja ha sido una de las técnicas mas utilizadas para validar este
mecanismo, y validar la presencia de grupos intermedios en la reacciéon (Ladebeck y Wagner,
2003). Por otra parte, existe un conflicto sobre la naturaleza de este mecanismo intermedio, si se
debe a una especie de formiato o a una especie de carboxil (Smith y col., 2010). A partir de
resultados experimentales, Rhodes y col. (1999), explicaron los pasos para el mecanismo

asociativo, mediante las reacciones:

11
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Hy0) +2(*) @2 H* +0OH 1.7)
CO+(*)2CO+* (1.8)

OH * +CO x 2 HCOO * +(*) (1.9)
HCOO * +(x) 2 CO,*+ H(*) (1.10)
COy* 2 COyg) + () (1.11)
2Hx2 Hy* +2x (1.12)

El mecanismo anterior, se basoé en la investigacion de Grenoble y Estad (1981), en donde el acido
formico fue producto en el paso intermedio del mecanismo de reaccion, puesto que las
principales vias de descomposicion del &cido formico implicaban tanto a los reactivos como a los
productos de la WGS.

Posteriormente, Ovensen y col., (1996) propusieron un modelo, para explicar el mecanismo con
intermediarios de tipo formiato (acido férmico) y sugirieron que estos pasos eran insignificantes
a condiciones atmosféricas, pero significativos a altas presiones. Por otro lado, Gokhale y col.,
(2008) retomaron el trabajo de Ovensen y col., (1996), y propusieron un mecanismo de reaccion
considerando tanto a los intermedios de tipo formiato y de tipo carboxilo. Por esta razén no se ha
llegado a un modelo concluyente que describa especificamente los mecanismos de reaccion que
se llevan a cabo en WGS, todo suele indicar que debido a las condiciones de operacion y el tipo

de catalizador, los resultados experimentales son diferentes en cada situacion.

Debido a las discusiones basadas en los diferentes resultados experimentales, se concluyen con

las siguientes afirmaciones (Ovensen y col., 1996; Taylor y col., 2001; Brenna y col., 2010).

a) Los &tomos o grupos atdmicos en los sitios activos de un catalizador son los responsables
de su selectividad y de la actividad catalitica.

b) La presencia y cantidad de sitios activos en un catalizador dependen, no solamente de los
procedimientos de sintesis, sino también de las condiciones de reaccion. Por esta razén si
estas variables cambian, el tipo y la cantidad de sitios activos, asi como el mecanismo de

reaccion podrian modificarse.

12
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c) A baja presion (0.1 MPa), los grupos carboxil son los intermediarios considerados en el
mecanismo de reaccion; sin embargo, cuando el sistema opera a alta presion (2.0 MPa), se

considera a los grupos de tipo formiato como intermediarios

Por lo tanto, los factores principales que afectan los mecanismos de reaccion WGS son el
catalizador y la temperatura.

1.2.3 Produccién de H; a partir de la WGS

Anteriormente se hablé que existen diferentes alternativas para para generar H;
Desafortunadamente, a partir de combustibles fosiles sigue siendo la principal fuente de
produccidn industrial a gran escala, debido a sus bajos costos y facil uso en maquinas disefiadas
para combustibles fésiles (Gupta,2008). Este hecho impide que sean viables las politicas de un
ciclo energético verde y sustentable.

Actualmente, el H, se produce en cantidades muy significativas (cerca de 5 billones de metros
cubicos por afio) y mayormente es utilizado para produccion de amoniaco y uso en fertilizantes
(cerca del 50%), para reformado de petréleo (37%), produccion de metano (8%) e industrias
quimicas y metaldrgicas (4%) (Lu, 2007). Esto significa que la mayor parte del H, producido es
usado para suministrar la demanda de las industrias mencionadas. Sin embargo, si se utilizara
toda la produccion de H, para reemplazar los combustibles fésiles, s6lo representaria el 2% del
consumo global de energia primaria (Raman, 2004; Mendes y col., 2010).

En general, la produccion de H, es a partir de procesos termoquimicos mediante el uso de
combustibles fosiles; como el carbdn, gas natural, y biomasa (Holladay, y col., 2009), siendo el
reformado con vapor o reformado de metano (SMR por sus siglas en inglés) el proceso mas
usado en la industria de produccion de H; (48%), seguido del reformado de petréleo (30%), y por
gasificacion de carbon (18%) (Wawrzinek y Keller, 2007; Mendes y col., 2010). En la figura 1.4
se muestra un esquema general del proceso industrial para la produccién de H,.

13
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Figura 1. 4 . Esquema representativo de la produccion de H; a partir de combustibles fosiles.

Sin embargo, existen méas procesos que han sido investigados para la produccion de H,. Liu y col.
(2007) han descrito las posibles reacciones en diferentes procesos, derivado de hidrocarburos, y
alcoholes gaseosos Yy liquidos. La mayoria de las reacciones requieren del uso de catalizadores

especificos, y estrictas condiciones de proceso.

Reformado con vapor

CH, + H,0 =CO + 3H, (1.13)
n
CynH, + mH,0 = mCO + (m + E)HZ (1.14)
CH;0H + H,0 = C0, + 3H, (1.15)
Oxidacion parcial

m n
CnH, + 502 =mCO + > H, 1.17)

1 n
CH30H+§02 =mCO +52H2 (1.18)

1

CH;0H = CO + 2H, (1.20)

14



Reformado oxidante con vapor

1 1 5

CnH mHO mO— co = nH
mtn + 5 H0 + 0, =m +(E+E) 2

1 1 5

Gasificacion de carbdn (hulla o coque)

C + H,0 = CO + H,

C+02=COZ
1
C+50,=C0

C+C0, =2C0,
Gas de carbon (hulla)
CH, = C + 2H,
CnHy = xC + Cpy_y Hyny + xH,
200=C+CO0,
CO+H, =C+H,0
Desplazamiento de gas de agua (WGS)

CO + H,0 = CO, + H,

Reaccion reversible (WGS)

COZ +H2 == CO +H20

15

Capitulo 1

(1.21)

(1.22)

(1.23)

(1.24)

(1.25)

(1.26)

(1.27)

(1.28)

(1.29)

(1.30)

(1.31)

(1.32)

(1.33)



Capitulo 1

De las ecuaciones anteriores se deduce todas las posibilidades para llevar a cabo la reaccién gas
de sintesis (Syngas) obtenido a partir de sustancias ricas en carbono (hulla, carbdn, coque, nafta,
biomasa) sometidas a un proceso quimico a temperaturas considerablemente altas (>300°C).
Contiene cantidades variables de monoxido de carbono CO y H,, cuya relacion H,/CO depende
de la materia prima y las condiciones del proceso, asi como la relacion de alimentacion de H;O)
/CO, temperatura y presion. Para producir mas H, a partir de esta mezcla, se agrega mas vapor de

agua de tal manera que se lleva a cabo la reaccion de desplazamiento de gas de agua (Ec. 1.32).

No obstante, en el futuro, se espera que el reformado con vapor de combustibles liquidos (por
ejemplo, metanol y etanol obtenidos a partir de biomasa) sea una eleccion prometedora en
sistemas energéticos basados en H, (Haryanto y col., 2005; Olah y col., 2006).

Sin embargo, la produccién de H, puro requiere separarlo del efluente de la reaccion mediante
algun proceso fisico eficiente, en una refineria los sistemas de separacion de membrana resultan
mas econdmicos en términos de inversién econdmica y costos de recuperacion en comparacion
con los procesos utilizados actualmente en la industria como separacién por oscilacion (PSA), o

destilacién criogénica, (Mendes y col., 2010) y los cuales se mencionan méas adelante.
1.3 Proceso de separacion de H, con membranas

La definicion general por la IUPAC (International Union of Pure Applied Chemistry) se refiere a
una membrana como una barrera fisica que permite el paso de una especie de manera selectiva
debido a que su estructura tiene dimensiones laterales mucho mayores que su espesor a traves del
cual la transferencia de masa puede ocurrir bajo una fuerza motriz (gradiente de concentracion,
presidn, temperatura, potencial eléctrico, etc.). Son utilizadas especialmente para la purificacion
de un producto (Basile y col., 2011; Kluiters, 2004)

La Figura 1.5 ilustra la separacion por membranas: una mezcla de gases (Hz y CO») en el flujo de
alimentacion permea selectivamente. El coeficiente de transporte estimado por la solubilidad y la
difusividad de las especies que pasan a través de la membrana, es la permeabilidad de la
membrana. El rendimiento y eficiencia de una membrana se medira en términos de flujo o flux; el
flujo volumétrico (o masico) esta definido como volumen (o masa) por unidad de tiempo y la
permeancia como la razon entre la permeabilidad de una especie en la membrana y su espesor
(Kluiters, 2004; Li, 2007).
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Figura 1. 5 Concepto esquematico del funcionamiento de una membrana selectiva Lu y col.,
2007.
Existen diferentes tipos de membrana, y se clasifican segun su naturaleza (biol6gicas o
sintéticas), geometria (tubular, fibra hueca, tipo espiral, ldmina plana) y régimen de separacion;
las dos principales subdivisiones son membranas bioldgicas y membranas artificiales. (Koros y
col., 2000; Basile y col., 2011).

e Membranas biologicas: Membranas a partir de materiales naturales y pueden ser
sintetizadas facilmente, aunque sus condiciones de operacion son limitadas a rangos de
temperatura bajos (<100°C) y problemas de contaminacion microbiana. (Basile y col.,
2011).

e Membranas sintéticas: Se dividen en membranas poliméricas u organicas creadas a partir
de polimeros, y membranas inorganicas; metalicas (incluyendo al carbdn) y ceramicas

(incluyendo las zeolitas).
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Tipos de Membranas

Geometria

Fibra Planas
hueca

Naturales

Sintéticas Biologicas

Organicas || Inorganicas

Tipo de separacion

Ceramicas Metalicas
Densas ;
Mesopo- Macropo- Porosas Intercambio
rosas rosas SOPOl'tltllS 1onico

Micropo- sin soporte
rosas

Figura 1.6 Esquema general para la clasificacion de membranas

Otras clasificaciones de membranas se basan en el mecanismo de separacion, en general, éstos
pueden clasificarse en tres dependiendo de las propiedades especificas de la membrana y los
gases por separar (Mulder, 1996; Basile y col. 2011):

1. Separacion debido a la interaccion superficial de las moléculas y la membrana, debido a la
diferencia del tamafio promedio del didametro del poro y la trayectoria libre media, 4, de
las moléculas.

2. Separacion debido a la diferencia de difusividad y solubilidad de las sustancias en la
membrana.

3. Separacion debido al efecto en la diferencia en afinidad y carga de las moléculas, la

separacion ocurre mediante un efecto electroquimico.
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Los mecanismos de permeacién se deben por transferencia de masa por el material o bulk
(membranas densas) y a través de los poros (membranas porosas), siendo las membranas densas
las que tienen mayor selectividad, aunque menor flux permeado.

Actualmente las membranas inorganicas han sido investigadas ampliamente, en comparacion a
las membranas orgénicas, esto se debe a que las membranas inorgéanicas toleran condiciones de
uso mas criticas (altas presiones y temperaturas). Sin embargo, poder elegir a la mejor membrana
es un gran desafio, ya que los parametros de operacion para cada sistema experimental pueden
variar drasticamente. De esta manera la mejor eleccién de una membrana debe ser con base en el
tipo de separacion que desee utilizarse para poder incrementar su rendimiento.

En general, los criterios para seleccionar una membrana son la necesidad de separaciéon y
aplicacion (Figura 1.6). Deben considerarse permeacion, selectividad, durabilidad, estabilidad,

ademas de las condiciones de operacion y costo.

1.3.1 Mecanismo de separacién en membranas porosas

La difusion en un medio poroso se basa en la relacion del diametro del poro, la trayectoria libre
media de la particula, la temperatura, la presion y la interaccion de los gases con la membrana.
En algunos casos las moléculas pueden transportarse por la membrana por méas de un mecanismo
(Noble, 1995; Kluiters, 2004).

En general para las membranas porosas existen cuatro tipos de mecanismos de transporte, los

cuales se enlistan a continuacion.

a. Flujo viscoso (mecanismo de Poiseuille): Ocurre debido que el tamafio del didmetro del
poro es mayor a la trayectoria libre media de las particulas, asi las colisiones de las
moléculas permiten la difusion del gas. Se considera un fluido newtoniano que fluye en
régimen laminar al aplicar un gradiente de presion en el poro, el flux molar de los gases se
describe con la ecuacién de Hagen-Poiseulle.

b. Difusion tipo Knudsen: Ocurre debido a que el poro del diametro promedio, dp, es mucho
menor que la trayectoria libre media de la molécula y/o si las densidades de los gases son
muy bajas, esto es, para numeros de Knudsen, KN = A1/d, > 1. En esta difusion las
moléculas del gas chocan con mucha mayor frecuencia con las paredes que con otras

moléculas. En la difusiébn Knudsen (1907), las moléculas del gas chocan con mucha

19



Capitulo 1

mayor frecuencia con las paredes que con otras moléculas (Kluiters, 2004; Basile 2011;
Liu, 2007).

c. Difusion superficial: Ocurre debido a que las moléculas permeadas son adsorbidas a lo
largo de la superficie de los poros (esta permeabilidad aumenta debido a la selectividad de
la membrana) estimulando a los sitios activos presentes en la membrana. Este mecanismo
es menos significativo al aumentar la temperatura debido a la disminucién progresiva de

la fuerza de unidn entre las moléculas y la superficie.

d. Condensacion capilar: Ocurre cuando se tiene una mezcla gaseosa y uno de los
componentes se condensa dentro de los poros debido a las fuerzas capilares y solamente
las especies solubles en la fase condensada son los que permean a través de la membrana,
esto ocurre solo a baja temperatura y en presencia de poros pequefios y con una
distribucion homogeénea (Falconer y col 1995, Basile y col., 2010).

1.3.2 Mecanismo de separacion en membranas densas

Se conoce como el mecanismo de solucidn/ difusion, es el modelo mas usado para describir el
transporte a través de una membrana densa, se ha estudiado por mas de un siglo, debido a su
capacidad de separar completamente productos de mezclas gaseosas. Las moléculas de un gas
son adsorbidas en la superficie de la membrana, que a su vez se disocian en la interface de
contacto membrana/gas, y se adsorben a través de la membrana, disolviéndose por todo el
material para finalmente desorberse en el lado permeado. En el caso de permeacion de H, a través
de membranas densas, la molécula de H; necesita separarse después de la adsorcion en la
superficie metalica, y se recombina mediante la difusion en la membrana, a este comportamiento

se le conoce como “derrame de H,” (H; spillover).

Las membranas de Paladio (Pd) o aleaciones de Pd son muy utilizadas para la separacion de
mezclas con H,, debido a su naturaleza altamente selectiva a este gas. En la literatura se ha
demostrado experimentalmente que solo el H, puede permear a través de una membrana densa de
Pd (Basile y col., 2008). En la siguiente seccion se explica el mecanismo solucién /difusion con

maés detalle.
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1.4 Analisis de la permeacion de H, en la membrana de Pd-Ag.

El H, no se encuentra disponible en la atmdsfera, se tiene que producir a partir de una fuente
primaria para ser utilizado directamente como una fuente energética o en una celda de
combustible (Nikolaidis y Poullikkas, 2016). Para poder obtener H, con alta pureza se necesita
separarlo de los otros subproductos de reaccion, mediante métodos fisicos como la absorcién de
oscilaciéon y presion (PSA por sus siglas en inglés, Pressure Swing Adsortion), la destilacion
criogénica, o separacion por membranas selectivas (Shiga y col., 1998; Ashokkumar, y col.,
1998).

1.4.1 Procesos para la separacion de H;

Los procesos mas utilizados a nivel industrial para la separacion y obtencion de H, puro en la
industria son los de PSA vy destilacion criogénica. Sin embargo, desde 1980 la separacion de H;
con membranas ha sido una técnica alternativa y viable, ya que reducen el costo de inversion
capital e incrementan el flux de H, (Sushil y Sandun, 2006). En esta seccion se hace una breve
descripcion de los dos primeros métodos de separacién, y se describe mas ampliamente el
tercero, que es el que se utiliza en este trabajo. Se menciona la viabilidad y efectividad del uso de

las membranas para la obtencion de H, puro.

1.4.2 Adsorcidn de oscilacion por presion (PSA)

La técnica de separacion PSA es la mas utilizada a nivel industrial y se basa en las propiedades
de los gases para ser separados bajo una diferencia de presion y en la capacidad de los
adsorbentes para eliminar impurezas (Al-Mufachi y col, 2015). En las unidades de PSA se hace
pasar una mezcla de gas a traves de un adsorbedor por una superficie, el cual tiene la capacidad
de adsorber impurezas del gas, permitiendo que el H, penetre a traves del material. Para eliminar
las impurezas se debe hacer un cambio de presion al sistema. De un gas de alta presion en la
alimentacion a un gas de baja presién al momento de purgar. EI proceso se realiza por etapas o

lotes, aunque es posible un sistema de flujo continuo si se utilizara mas de un adsorbedor.

El proceso se divide principalmente en cinco etapas: a) adsorcién, b) despresurizacién en
paralelo, ¢) despresurizacion a contra corriente, d) purga e) presurizacion a contracorriente
(Sushil y Sandun, 2006). La mayor ventaja de utilizar este proceso es la reduccion de impurezas

hasta un 99.98 %. La cantidad de H, recuperado depende de la presidn de entrada, la presion del
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gas de purga, el nivel de impurezas y la capacidad del adsorbedor, los cuales cominmente son
Zeolitas (Golmakani y col., 2016; Al-Mufachi y col., 2015).

1.4.3 Destilacion criogénica

Es un proceso usado en las industrias para la separacion de distintos componentes en una mezcla.
La separacion tiene lugar mediante licuefaccion a muy bajas temperaturas (-180°C), el gas
licuado entra a una torre de destilacion, para hervir y alcanzar la temperatura de gasificacion del
componente mas volatil, el cual es el que desea separarse. EI H, tiene alta volatilidad en
comparacion de otros hidrocarburos, aunque a veces es necesario utilizar una columna de lavado
de metano para reducir altas impurezas de CO, y CO,. Para que este proceso se lleve a cabo es
necesario consumir una cantidad de energia considerable (Sushil y Sandun, 2006), por esta razon

se ha buscado otra alternativa para la obtencion de H, puro.,

1.4.4 Separacion de H, con membranas selectivas.

El mecanismo de permeacion de H; a través de un metal sélido, especialmente la membrana de
Pd, ha sido estudiado desde hace méas de cien afios. Existe una extensa literatura sobre el
mecanismo de transporte de solucion-difusion de H, a través de membranas basadas en Pd, La
difusion de H; en las aleaciones de Pd y Pd es de gran interés por su importancia fundamental
como uno de los ejemplos mejor definidos de difusién intersticial en los metales de transicion
(Holleck, 1969). La mayoria de las mediciones se basaron en los resultados de permeacion de H,
y datos de solubilidad de Sieverts et al. (O Gilliesoie y Galstaun.; Nicholas D. Deveau y col
2013). En el mecanismo de permeacion de H; a través de una membrana de metal denso, fue
propuesto inicialmente por Wang y col. 1934, mientras que la separacion de H, mediante
membranas metalicas es una tecnologia en progreso desde principios de 1960 (Jewett y
Mskrides., 1965; Paglieri y Way, 2002; Basile y col.,2011) especialmente utilizando membranas
de Pd, o aleaciones de Pd (Paglieri y Way, 2002;Sonwane y col., 2006) esto es debido a la
naturaleza altamente selectiva al H,. El costo de produccion de H, puede reducirse mediante la
fabricacion de membrana ya sea como laminas delgadas o como membranas soportadas sobre
metales porosos de alta permeabilidad y basadas en Pd, que son resistentes a altas temperaturas y
presiones. Ademas se pueden emplearse para largos tiempos de operacion tipicamente empleados

en las industrias (Sonwane y col., 2006)
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Sin embargo, la vida Gtil de las membranas de Pd es baja ya que durante los ciclos de absorcién y
desorcion de H,, experimentan una transicion de fase o—f cuando se opera por debajo de la
temperatura critica (568K). La estructura del Pd sufre expansiones y contracciones debido a
transformaciones de fase a hidruro de Pd, lo cual conduce a la formacién de grietas que vuelve
fragil a la membrana metélica (Pagliery, 2002, Morreale y col., 2003). Con el fin de evitar este
cambio en la estructura y reducir la temperatura critica, varios autores sugieren aleaciones de Pd
con Ag, Au, Cu, Ni o Fe, para aumentar la resistencia a la formacion de hidruro de Pd e
incrementar el tiempo de vida de la membrana (Tosti y col., 2003; Sonwane y col., 2006).
Originalmente se sintetizaban o fabricaban en forma de membranas de metal denso relativamente
gruesas. En cambio, las membranas de Pd actuales estdn formadas por una capa delgada (<20
um) de la aleacion de Pd o Pd depositada sobre un sustrato cerdmico o metalico poroso (Samhun
y Oyama, 2010). La aleacién mas utilizada en membranas metalicas es de Pd-Ag, ya que se ha
demostrado experimentalmente mejoras en la solubilidad, permeabilidad, y alta resistencia a
contaminacion, ademas de menores costos de material, ofreciendo mayores flujos de H, y
mejores propiedades mecanicas que las membranas de metal mas gruesas (Tosti y col., 2003;
Sonwane y col., 2006). El transporte molecular de H, en las membranas de Pd se produce a través
de un del mecanismo de solucion / difusion, que sigue seis pasos de reaccion. (Ward, 1999;
Wang 1993; Basile y col., 2011), el cual se muestra en la Figura 1.7.

Transporte de H; a la interface gas/metal

Adsorcién del hidrégeno atomico (H) en la superficie de la membrana
Disolucion de H en la superficie metélica de Pd-Ag

Difusion de H a través de la membrana

Recombinacion de H para formar H; en la interface metal/gas

© ok~ w N oE

Desorcion Ho.
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H, ¢ Alimentacion

Figura 1. 7 Representacion esquematica del mecanismo difusion-solucion de H2 en la membrana
Pd-Ag

Estos pasos pueden ser escritos en las siguientes reacciones secuenciales (Deveau y col., 2013),

=8 Ep
51 H2J+ZS;=:2H-SJ= +1
57 H-S_[-I'- Mf‘a-_sH-M_r+ Sf +2
53¢ H-Mp+ M, s H-My + M, +2
LY H-Mp+5,sH-5+M; +2
8 2H.5, 5 Hy p +25, +1
OR : H;r=Hap

Donde S indica el sitio en la superficie y M el sitio intersticial. Esta serie de reacciones asegura
que la molécula de hidrégeno en la alimentacion que llega a la superficie de la membrana permeé

a través de la membrana hasta alcanzar el lado permeado como hidrégeno molecular nuevamente,

Hzgas « 2Hsuperficie (1.5)

La separacion de H, mediante membranas metalicas es una tecnologia en progreso desde
principios de 1960 (Jewett 1965; Pagliery, 2002; Basile y col., 2011) especialmente utilizando
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membranas de Pd, o de aleaciones de Pd (Ward, 1999; Tosti y col., 2003) por su alta selectividad
al Hy, aunque el primer experimento registrado con uso de membranas fue en 1866 por Graham

en donde se utilizé una membrana de Pd para separar H, de una mezcla de gases (CO, y Hy).

La permeabilidad del H, en el Pd se incrementa con la temperatura debido a que la energia de
activacion por difusion domina a la absorcion exotérmica del H, en Pd (Morreale y col., 2003;

Sonwane y col.,2006).

Las membranas metalicas de Pd con aleaciones han sido de gran interés debido a su asequible
disponibilidad comercial. Ademas, existen en una alta variedad de composiciones y pueden
convertirse en placas a gran escala para conjuntos de mddulos de membrana en celdas de

combustible (Basile y col., 2011).
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En la Tabla 1.2 se presenta un breve resumen de las tecnologias que existen actualmente para

separar H,.

Tabla 1. 2 Comparacion de las diferentes técnicas para separar H;

Operacion del sistema

PSA

Destilacion criogénica

Membrana

Descripcion del

sistema

H, (pureza/vol. %)
H, (recuperado/vol.
%)

Presion de
alimentacién (atm)
Subproductos
reutilizables
Costo de capital (%)
Recuperacion costo de
capital ($/Kg H,)
Consumo energético
Costo ($/Kg Hy)
Eq. Gasolina ($/gal)
Rentabilidad

Las unidades de PSA se
basan en la capacidad de
los  adsorbentes  para
remover las impurezas, y
cambios de presién en la

alimentacidn y la salida.

999%*
75-90

9.5-50

NO

253,014%
1.66°

99,000°
3.59°
1.65
Alta

Es un proceso de separacion
a baja temperatura, que usa
la diferencia de temperaturas
de  ebullicibn en la
alimentacién, para lograr una

separacion de los elementos

92-95"
90-98

15-35

Si

164,000°
<0.9

Moderada

Son  sistemas  que
funcionan como una
barrera  fisica  que,
debido a su naturaleza
son selectivas para que
un material pase a
través de ellas.

95"

90

1-15

Si

232,000°
1.78°

<70,000°
3.74°
1.72

Muy Alta

T Informacion basada en Ta comparacion realizada por Mendes 'y col.,2010.

2 Informacion basada en el informe de “costos y rendimiento de los dispositivos estacionarios de combustible de H,.DOE, 2002.

3. Informacion basada en los estudios de investigacion para una planta piloto de 2GW para produccion de H, por M.Sjardin y col., 2006
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Finalmente, se presenta la tecnologia de membranas como una solucion alternativa con respecto a
los sistemas convencionales utilizados en la industria, presentando datos que demuestran de su
competitividad econdmica, donde se enumeran las ventajas con respecto a otras tecnologias,

ventajas que se consideraron para la realizacion de este trabajo:

e Combinacién de un sistema de reaccién y separacion en una sola etapa, lo cual conlleva a
reducir costos de inversion

e Recuperacion de subproductos, debido a que los productos del lado retenido de la
membrana también pueden ser utilizados

e Mejorar el rendimiento de los productos y la selectividad.

e Obtencién de H2 puro sin necesidad de un suministro energético

1.5 Mejora en la produccion de H, a partir de reactores con membrana.

Un reactor de membrana (MR) es un sistema acoplado en donde se lleva a cabo simultaneamente
una reaccion y una separacion utilizando una membrana, en el mismo dispositivo fisico (De Falco
y col., 2011). Se utiliza para eliminar selectivamente un producto, para adicionar reactivos o
como activador catalitico (Ravanchi y col., 2001). El rendimiento de un reactor de membrana es
mayor al de un reactor convencional, debido a que puede desplazar el equilibrio hacia los
productos de reaccién, eliminando a los productos no deseados e incrementando la selectividad
de los productos deseados (permeados); de esta forma aumenta la conversion y se reducen los
costos de capital al combinar la separacién y permeacion en un solo sistema (Mendes y col.,
2010).

Desde 1960 existid un gran interés en los sistemas cataliticos con membrana los cuales se centran
en aplicaciones dentro de las refinerias de petréleo para purificacién de H, (Amor, 1999). Este
interés surgié por los estudios realizados desde afios anteriores, para la separacion de H;, por
Graham (1866), y la patente de Snellinh (1915) para remover H; a través de tubos de Pd en un
reactor granular, asi como el estudio de hidrogenacion en membranas de Pd de Wagner (1939).

Hunter en 1956 sintetizd la primera membrana metalica y ademas fue el primero en sintetizar y

patentar las membranas de Pd y aleaciones de Pd (Hunter 1956a; Hunter 1960b; De Falco y col.,
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2011). Gryaznov en 1964 propuso un método de acoplamiento de una membrana de Pd en un
reactor para llevar a cabo simultdneamente la deshidrogenacion con cliclohexano en benceno
para la produccion y consumo de H,, en donde demostr6 que el H; es altamente selectivo al Pd y
que ademas puede funcionar como catalizador. A partir de esta investigacion se han diversificado
los estudios en reactores de membrana. En 1964 la compaiiia “Johnson Matthey” fue la primera
en llevar a cabo una aplicacion industrial de un MR, utilizando una membrana de Pd-Ag (23% en
peso) obteniendo altos valores de permeabilidad y superando problemas de distorsion asociados a
una membrana pura de Pd, desarrollando mejoras en la difusion para purificar H, de una mezcla
de gases (Booth y col., 1996; Basile y col., 2011). British Antarctic Survey (1975) desarroll6 el
primer prototipo a escala para la produccién de H, con una capacidad de 23 m*h (Philpott,
1985), seguido de la primer planta piloto de reactores de membrana por la compaiia “Tokyo Gas
Company” para la produccion de H, ultra puro (>99%) en donde utilizaban un reactor cilindrico
que contenia un lecho catalitico compuesto por membrana, en el cual se hacian pasar los gases de
reformado de metano y la reaccion de desplazamiento de gas de agua (WGS) a altas temperaturas
(550°C).

Actualmente hay un gran nimero de aplicaciones posibles para los reactores de membranas, De
Falco y col. (2011) y Basile y col. (2011) enumeran algunas de las reacciones mas utilizadas en

las industrias:

e Industria Petroquimica, reformado de metano
e Oxidacién de metano

e Desplazamiento de gas de agua (WGS)

e Reformado con vapor de metanol

e Reformado con vapor de acido acético

e Reformado con vapor de bioglicerol

e Eliminacién de SO, y H,S.
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1.5.1 Reaccion de desplazamiento de gas de agua (WGS) en conjunto con reactores de
membrana.

El interés en los reactores de membrana utilizando WGS se debe a los estudios experimentales

que comprueban que se ha mejorado la recuperacion de H; a partir del uso de membranas basadas

en Pd (Barbieri y col., 2008, Basile y col., 1995, 1996, 2001, Bi y col., 2009).

Kikuchi y col. (1991) acoplaron un reactor de membrana a la WGS (WGSR); utilizaron una
lamina de Pd revestido sobre un tubo de vidrio poroso en el MR para mejorar la conversion de
CO vy la produccion de H,, utilizando un catalizador Fe-Cr a altas temperaturas. Ellos fueron
capaces de demostrar que el uso de una membrana permite la reduccion de vapor necesario para
alcanzar niveles razonables en la conversién del CO. En 1999 Drioli y col., trabajaron con una
membrana revestida de Pd en un reactor operado a 322°C, obteniendo conversiones de 78% para
el CO y recuperando casi un 90% del H, suministrado; sin embargo, debido a que la membrana
era muy delgada se concluyé que también habia permeado N, (gas acarreador), siendo
concluyentes con que la permeabilidad del H, en una membrana de Pd es proporcional al espesor
de la membrana. Basile y col. (2001) estudiaron la reaccion WGS usando un MR con una
pelicula ultra fina de Pd y obtuvieron una conversion de CO del 100%. lyoha y col, (2007)
demostraron que una membrana delgada de Pdgy,Cuy competia mejor econémicamente que una

membrana Unicamente de Pd.

Chen y Lu (2010) fueron los primeros en realizar un estudio de la permeacion de H, en un MR
aplicado al caso de la reacciobn WGS; la produccion de H, fue a partir de la sintesis de gas
(Syngas) en conjunto con dos reacciones de desplazamiento de gas-agua (WGS), utilizando un
reactor a alta temperatura (300°C- 500°C) conectado en serie a un reactor de baja temperatura
(200-250°C) con catalizadores de Fe-Cr y Cu-Zn, respectivamente. La tasa de recuperacion de H,
fue del 72-78%, considerando ambos lados de la membrana y la conversion del CO se encontrd
entre 93 y 96%.

Finalmente, Mendes y col. (2010) mostraron la competitividad economica de los reactores de
membrana acoplados a la WGS, utilizando diferentes catalizadores y explicando el efecto de las
condiciones de operacién como la temperatura, presion, la variacion de la tasa molar de CO/H,0

en la alimentacion. Asi como el uso de diferentes catalizadores para la mayor recuperacion de H,.
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A pesar de que existe un gran nimero de trabajos en donde se han estudiado la WGS vy las
membranas de Pd o a los reactores de Membrana Pd; existen pocos trabajos que acoplen un
sistema de reaccion-permeacion en una sola etapa (Mendes y col., 2010; Chen y Lu., 2010); no
obstante, estos autores en su corriente de alimentacién simulan un proceso de reformado,
adicionando H, con otra mezcla de gases, para después ser separado. Este hecho nos motiva a
buscar las condiciones de operacion necesarias para que se pueda obtener la produccion de H, a
partir de un sistema de reaccion Unicamente utilizando la WGS, en conjunto con una membrana

metéalica (Pd-Ag) para la obtencion de H; puro.

1.6 Hipotesis

Si en un reactor catalitico se lleva a cabo la WGS y se acopla en la salida una membrana Pd-Ag,
la obtencién optima de H, puro en el efluente de la membrana a condiciones atmosfericas,

depende de las variables de operacion del reactor y de la membrana, del tipo catalizador y del
proceso de permeacion de Ho.

1.7 Objetivo General

Produccion y separacion de H, mediante la reaccion de desplazamiento de gas agua (WGS) en un
reactor catalitico tubular acoplado a una membrana metalica Pd-Ag, utilizando catalizadores de
Au 'y Cu soportados en CeO..
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1.8 Objetivos especificos

1 Sintetizar y Caracterizar catalizadores con diferente porcentaje metélico de Au-Cu,
soportados en CeO,.

2 Determinar los parametros termodinamicos y experimentales para llevar a cabo la WGS.

3 Realizar pruebas de reaccion con catalizadores soportados en Oxido de cerio para
cuantificar la produccion de H; en la reaccion WGS.

4 Estudiar el proceso de permeacién y separacion de H, en la membrana Pd- Ag, variando
pardmetros como: las temperaturas del reactor y de la membrana, la presion del sistema, la
relacion inicial de flujos (RIF420/co) Y €l tiempo.

5 Disefar y construir un sistema “reaccion-permeacion” para la produccién y separacion de
Ho.

6 Evaluar el catalizador més activo para la produccion de H, en sistemas de reaccion

acoplado a permeacion por membrana.

7 Realizar un analisis paramétrico en el sistema de reaccion-permeacién para incrementar la
permeacion de H, en la membrana.
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Capitulo 2 Metodologia

En este capitulo se explica la sintesis y caracterizacion de los catalizadores de Au y Cu
soportados en 6xido de cerio (ceria).

Ademas se mencionan los métodos y materiales necesarios que fueron utilizados en el sistema

experimental., asi como las condiciones y pardmetros de reaccidn en cada prueba.

2.1 Sintesis y caracterizacion de los catalizadores Au y Cu soportados en
CeO,

Ambos catalizadores fueron sintetizados mediante el método de deposicion-precipitacion,
utilizando como soporte al dxido de cerio (Ce0,) utilizando diferentes agentes de precipitacion;
hidroxido de amonio (NH,OH) y carbonato de sodio (Na,C05) para el catalizador con Au y Cu,

respectivamente.

Sintesis del soporte CeO,
Se pesaron 140 g de Nitrato de Amonio de Cerio IV, (NH,), Ce (NO3), (Sigma 98.5%), para la
obtencion de 30 g de CeO,, el cual se sintetizd a partir de la descomposicion térmica de

(NH,), Ce (NO3)¢ a 400 °C durante 6 h, en una mufla con atmésfera oxidante.

Sintesis del catalizador Au/CeO,

La sintesis del catalizador se llevo a cabo a partir de una solucién de acido cloro aurico HAuCl, -
3H,0 (99.999% Sigma-Aldrich) y se agregd a 50 mL de agua desionizada, después se agito la
solucion durante 10 min. Se utilizé Ce0O, como soporte para los catalizadores, con una relacion

de: 1 g de soporte por 10 mL de agua desionizada, inicialmente a un pH=2.8

La concentracion de HAuCl, en la solucién se vario segun el contenido metalico requerido (0.8,
1.9, 4.2 % Au). Es necesario mantener el pH de la mezcla en un rango de 9 y 10 con una solucién
de agente precipitante, se utiliz6 hidroxido de amonio (NH,OH) a una solucién 0.1 M (J.T.
Baker) y a una temperatura de 70°C para neutralizar la solucién. Lo que ocurre al agregar el

agente precipitante es una aglomeracion de las particulas metélicas en suspension acuosa, y esto
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provoca que las nanoparticulas formadas se precipiten al adquirir mayor masa, por esta razén el
método de sintesis utilizado lleva el nombre de deposicidn-precipitacion (Bond y col., 2006).
Posteriormente se mantuvo en reposo 24 h, a condiciones ambientales y después se filtro.
Finalmente, el solido se seco a 125°C durante 2 horas, y posteriormente se calciné a 400 °C por 6

h en aire estatico.
Sintesis del catalizador Cu/CeO,

La sintesis del catalizador se realizd a partir de una solucion de acetato de cobre
(CH3C00),CuH,0 (98% J. Baker), y se agregaron a 50 ml de agua desionizada, la solucion se
agité aproximadamente durante 15 min. Se utiliz6 CeO, como soporte para el catalizador, se
utilizé una relacion de 1 g de soporte por 10 mL de agua desionizada. La concentracion de
((CH;€00),CuH,0), en la solucion se vario segun el contenido metalico requerido (0.6, 1.4,y 4
% Cu). Es necesario mantener el pH de la mezcla en un rango de 7, para mantener la solucion
neutralizada y que se lleve a cabo el método de sintesis deposicion-precipitacion (Haruta y col.,
1989). Por lo tanto se preparé el agente de precipitacion Na,CO3 a 0.2 M; y se diluy6 en medio
litro de agua desionizada. La solucidn que contenia el soporte de CeO, se le agregdé mediante
goteo lento el acetato de cobre. Se mantuvo a 70°C por 90 min, ya que en estas condiciones el
cobre se precipita en forma de Cu(OH), (Gurbani y col.,2008); se dejo reposar por 20 h, y
después se filtrd. Finalmente, el solido se secd 2 h a 115°C, y se calcind 5 h a 500 °C, h en aire

estatico.
2.2 Seccion experimental (Técnicas de caracterizacion)

2.2.1 Determinacion del contenido metalico de los catalizadores (Absorcion Atomica)
Para conocer el contenido metélico real que se encuentra depositado en la superficie del
catalizador, se realiza un analisis quimico por AA (Varian 220FS) utilizando acetileno como

combustible para medir ambos catalizadores (Au, Cu).

Las disoluciones que se utilizaron para la prueba se realizaron mediante digestion acida con un
maximo de 7 dias antes de la prueba, y no pueden usarse en un intervalo de tiempo mayor debido
a que el error experimental puede incrementarse. Para preparar las disoluciones inicialmente se
pesaron 50 mg de cada catalizador, agregando 2 mL &cido fluorhidrico por 2 h y posteriormente

se adicionaron 20 mL de agua regia, para disolver completamente el catalizador.
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Debido a que aln quedaban residuos insolubles se insertaron los contenedores en un bafio
sonicador con agua, mediante ultrasonido para disolver las particulas restantes, y ademas se
utilizé una malla-filtro #42. Se tomaron 4 mL de la solucion y se aforaron en 100 mL de agua
desionizada. Las pruebas de absorcion atomica se realizaron 100 horas después de haber

preparado las digestiones.

2.2.2 Determinacion del diametro promedio del cristalito para las reflexiones (111) y (220)
en los catalizadores Au y Cu soportados en CeO,

Los catalizadores sintetizados se analizaron por difraccion de rayos X (XRD por sus siglas en

inglés) en un difractometro Siemens D500, que utiliza una fuente de radiacion estandar de Cu Ko

(A= 1.5424), filtrada por Ni en una sefial monocromatica, a una velocidad de 6.87s. El angulo de

barrido fue de 5 a 70° en 26.

A partir de los difractogramas correspondientes a cada muestra, se midio el tamafio de cristal
mediante la ecuacion de Deybe-Scherrer (Bosch y Lara, 2010). Esta ecuacion (ec.2.1) determina
el ensanchamiento de los picos debido al tamafio de cristalito, el cual relaciona el ancho de pico a
media altura (426) con el didmetro promedio de cristalito (D). De esta manera se determind el

tamafo promedio de los cristales de cada metal presente en la muestra.

0.91

D= 126c0s0) (21)

Donde A es la longitud de onda de la radiacion X, y O el angulo de difraccion, correspondiente al

pico estudiado.

2.2.3 Espectroscopia UV-Vis

El analisis se realiz6 en un espectrofotometro Agilent CARY5000 UV-Vis NIR, en un rango de
intervalo de 185 a 3300 nm bajo un detector de plomo. Las especies de Au y Cu fueron
detectadas debido a su composicién elemental, utilizando catalizadores antes y después de
reaccion de manera. Se utilizaron los resultados a partir de la funcion de la reflectancia difusa F
(R) basada en la ecuacion de Kubelka Munk (Weckuysen, 2010).

Para poder determinar el PS de Au se midieron los catalizadores de Au en un equipo UV-VIS-

NIR de alto rendimiento con un rango de radiacion desde 175 a 3300 nm, usando un detector de
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Pb que amplia la escala NIR desde 2500 hasta 3300 nm. Se utiliz6 una cdmara de medicién

Praying Mantis para muestras solidas (polvo) bajo la funcion de la reflectancia difusa.

El espectroscopio se calibré con un estandar blanco hecho a base de BaSO4 ( Sigma-Aldrich,
99%) el cual se utiliza para crear una linea base al medir la reflectancia difusa, esto debido a su
estabilidad, ya que las caracteristicas necesarias para utilizar sistema de calibracion son:
estabilidad a condiciones ambientales, reflectancia difusa del 100%, superficie uniforme y opaca,
ademas de que no se presenten problemas o saturaciones con los funcionales de las muestras
medidas (Cervantes, 2016). Sin embargo las muestras también se calibraron con un espejo que

forma parte de la cAmara de medicion, siendo ambas la linea base para nuestros catalizadores.

Para la Obtencion de las especies de Cu se hizo una desconvolucion de los datos obtenidos por la

funcion F(R) para observar su longitud de onda maxima.
2.3 Evaluacion catalitica

2.3.1 Sistema de reaccion

Se disefid un sistema para la reaccion WGS a altas temperaturas (100-500°C), a presiones
atmosféricas. La reaccion se llevo a cabo con 75 mg en un micro-reactor tubular de cuarzo. Se
utilizé una rampa de calentamiento de 2°C/min, desde 100 hasta 400°C para el catalizador de Au
y hasta 500°C para el catalizador de Cu. La alimentacion consistio de 1% mol de CO y 3% mol
de H,0 en Ny, y un flujo total de alimentacién de 50 cm®min. El gas fue introducido al reactor
via un controlador de flujo mésico (AALBORG). El agua se aliment6 en forma liquida con una
jeringa de 50 cm® montada en una bomba de infusién programable a flujo constante dependiendo
el catalizador utilizado (de 6 cm*/h y 4.5 cm®/h, para el catalizador de Au y Cu respectivamente);
ésta fue transformada a vapor mediante el calentamiento de la tuberia con cintas de calentamiento
previo a la entrada del reactor programadas para una temperatura de 105°C a un voltaje de 35V.
El efluente del reactor se analizé en linea por cromatografia de gases (AGILENT 6890 N, con
detectores de conductividad térmica y ionizacion de flama acoplados a una columna capilar
Carboxen 1006), el diagrama del proceso se muestra en la Figura 2.1. Para determinar las
condiciones Optimas para la mayor produccion de H,, se modifico la cantidad de porcentaje
metalico en los catalizadores Au y Cu, la velocidad espacial, y la alimentacion H,O () /CO.
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Ademas en los catalizadores de Cu, se llevaba a cabo un pretratamiento para reducirlos con una
corriente de 5% de H,/N,, durante 1h a 400°C.

Bomba Calentador

H,0 (v)

H,0 (1) v .
E Z (3 % mol)

(3 % mol) Reactor

100-400 °C, 5 psi
Catalizador:

d

X < ;1 %)D—k} >

Controlador Mezclador
de flujo masico

| wmm——
co Gases de salida
(1% mol) CO, H,, CO,, H,0.
Anélisis
Cromatégrafo de gases
(Agilent 6890N)
Condensador

Figura 2. 1 Esquema del sistema experimental para la produccion y separacién de H,

La conversion del CO se determin6 por medio de la ecuacion 2.2

Ncoe) — Nco(s)
Xeo = 2.2
€ Neo(e) (2.2)

Donde podemos definir que la entrada de alimentacién, menos la salida, se define como el

consumo.
C = Nco(e) — Nco(s) (2.3)

Debido a que no es posible medir el CO a la salida del cromatdégrafo, hacemos el siguiente
balance de materia, para obtener los moles finales de CO,, donde tomamos en cuenta que ocurren
dos reacciones simultaneas en nuestro sistema experimental, a) la oxidacion de CO y b) WGS.

Idealmente tenemos que
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co+1/,0, - co, R1
CO + H,0 - CO, + H, R2

De tal manera que la cantidad de moles para cada compuesto se puede escribir con basa en su

grado de reaccion de la siguiente manera:

Nco = Necoe) — $1 — $2 (2.4)
Np,0 = NMH,0(e) — $2 (2.5)
Nco, =§1+$2 (2.6)
Np,0 = ¢ (2.7)

Para conocer la conversion de CO relacionamos, la Ec. (2.2) y la Ec. (2.6), y reescribir los moles

de CO; con relacion a la conversion, con la siguiente ecuacion.

Nco(e) — Neo(s) =611 62 (2.8)
Por lo tanto la conversidn del CO se calcul6 con base en el consumo, a partir de la Ec. (2.8)

o = Nco, 2.9)
co Neoe) .

La tasa de reaccion se calculé a partir del flujo molar de CO convertido, por gramo de

catalizador.

Xco * Ncooy
—Tco=—""" 2.10
© Ycat * S ( )

La generacion de H,, también se relacion6 con base en el consumo de CO (debido a que éste es el

reactivo limitante) de la siguiente manera

Gy, = —— 22 2.11)
o Nco(e) — Nco(s) '

Finalmente la selectividad se calcul6 a partir de los moles de H, generados.

Ny

Sy, =——2— 2.12
H2 Ny, + Neoy (2.12)
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Ademas de realizar los célculos de reaccion se hizo un analisis paramétrico variando dos factores

que influyen de manera muy relevante en la WGS:

1. La velocidad espacial (GHSV [=] h™)

2. Larelacion de alimentacion (Ru2o(vyco)

Para el primer pardmetro de variacion (GHSV) se define de la siguiente manera “se refiere al
cociente de la tasa de flujo volumétrico entrante de los reactivos dividido por el volumen del
reactor (o el volumen del lecho del catalizador) que indica cuantos volimenes del reactor de

alimentacion se pueden tratar en una unidad de tiempo™. Por lo tanto se calcul6 como:

Vo
GHSV =

(2.13)

Vreactor

Donde v, es el flujo inicial de alimentacion y por lo tanto si lo expresamos en funcién del

volumen del lecho del catalizador:

GHsy = Prux() (2.14)

Meqt

De esta manera la variacion de la velocidad espacial se hizo a partir de cambiar la masa del
catalizador, y se considero que Ppyik = 0.95 g/cm® lo cual se calculd experimentalmente y ademas

corresponde a lo reportado en la literatura (Research Nanomaterials).

Por otro lado para la variacion de la relacion (Ruzowyco ) fue en funcion de incrementar el flujo
de agua liquida inyectada = 7.5, 15 y 30 ml. Y el calculd se basé en tablas de vapor y cuanto

correspondia la cantidad de agua liquida a la cantidad de vapor saturado a 95 °C.
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2.3.2 Sistema de Permeacion

Se disefio un sistema de permeacion en donde la mezcla gaseosa se alimento al reactor mediante
un controlador de flujo masico (AALBORG) con el cual se variaba la relacion de flujo inicial
(RIF) similares al efluente de la reaccion WGS en conjunto con una membrana de Pd-Ag de 1/8”
de pared revestida con Pd-Cu (REB Research & Consulting) para la separacion de H,. El flujo de
salida de la membrana se analiz6 en linea por cromatografia de gases (AGILENT 6890 N, con
detectores de conductividad térmica y de ionizacion de flama acoplados a una columna capilar,
Carboxen 1006). La temperatura del horno se mantuvo a 35°C y los tiempos de retencion

caracteristicos de H, y CO, fueron de 3.1 min y 7.3 min respectivamente.

Se estudiaron los coeficientes de transporte en membranas como la Difusion superficial (D) y la

Permeancia (P) del H, en la aleacién Pd-Ag. El diagrama del proceso se muestra en la Figura 2.3.

Para determinar las condiciones Optimas de separacion con la membrana de Pd-Ag se variaron el
flujo de entrada Fro, la razon inicial de flujo H,/CO; (RIF), la temperatura T y presion Pt del

sistema reactor-separador (Tabla 2.1).

Figura 2.2 Membrana de Pd-Ag de 1/8” (REB Research & Consulting)
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Tabla 2. 1 Condiciones de operacion para determinar el funcionamiento éptimo de la membrana

Pd-Ag.
T Pr RIF t Fro
(°C) (kPa) (H2/COy) (min) (cm®/min)
100-300 41.2-110.1 0.11-2 10-180 5-45

En la Figura 2.3 se puede observar el sistema experimental para la obtencién de H, puro. El
objetivo principal del desarrollo experimental es encontrar las condiciones Optimas de operacién
para la membrana Pd-Ag; conocer la permeabilidad del Hy, la selectividad de la membrana y el
flux total de H,.

’7 Reactor
‘e [ L Mezclador %_‘ 200°C, b psi
» >¥
X L

Sistema de separacidn |
Controladores de flujo mésico ! !
= i : (membrana de Pd-Ag) :
H, 25-200°°C, 6-14 psi :

. Molbculs de iy |

0, A r—

' P ﬁdmruw"ﬁ 4P I" :

Lado retenido :

' Difusion :

i

i

Andlisls : Lado permeado
Cromatdgrafo de gases
(Agilent 6890N)

Figura 2. 3 Esquema del sistema experimental para la separacién de H.
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Mientras que para los célculos de la permeabilidad, la selectividad y el flux de H,, fue necesario
utilizar el mecanismo de “solucion- difusion” explicado anteriormente en la seccion 1.1.4. Ademas

que se introduce la definicion de flujo normalizado Fy
Fn = Flujo Permeado/ Flujo Inicial (2.13)

La permeabilidad P (mol/ m s Pa®®), que es el coeficiente de transporte estimado a partir de la

difusividad y solubilidad, se calculé mediante la ecuacion (2.14).
P=DS (2.14)

Donde S es la solubilidad, S (mol/m®Pa®?). Esta ley establece que la solubilidad de un gas
diatdbmico en un metal es proporcional a la raiz cuadrada de la presion parcial del gas p (Pa), en
equilibrio termodinamico. Esta relacién es valida a bajos contenidos de H, en funcién de la
temperatura y a bajas presiones (Ward y col., 1999; Paglieri y Way, 2002; Basile y col., 2011).

Cy
También podemos relacionar a la solubilidad en funcion del RIF, de la siguiente manera.
= 05 (2.16)
(RIFyco,(Pr))

Mientras que la difusividad, D, se calculd utilizando una ecuacion tipo Arrhenius para la

difusividad con la temperatura. Con una energia de activacion E,= 5.34 Kcal/mol (Holleck, 1969),
—Eg
D ="Dye /RT (2.17)

Donde D, es un factor pre exponencial, E, es la energia de activacion, R la constante universal de
los gases y T es la temperatura absoluta. Los valores obtenidos de la difusividad se reportan en la
Tabla 3.4 dependiendo la temperatura de operacién, obteniendo que la difusividad aumente

directamente proporcional con la temperatura.
Por lo tanto el valor de la permeabilidad del H; se obtiene a partir de la ecuacion (2.18)

Ch,

Ea
P = Dye /RT X (2.18)

HZI
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Cuando las presiones son relativamente bajas, la difusion es el paso limitante en el proceso de
permeacion. La permeacion en estado estable puede describirse mediante la primera ley de Fick,
a su vez la concentracion de atomos de H; en el Pd se relaciona con la presion parcial a través de
la ecuacion de Sievert (Ward y col., 1999; Basile y col., 2011), al combinar la Ley de Fick con la

ecuacion de Sievert (Ec. 2.15) obtenemos el flux permeado (mol/m?s):

Ks (pu — pu}) (2.19)

NH: l

Donde el valor de n= 0.5 para el Hy, y Ks es la constante de Sievert, que representa el término de
la permeabilidad. Como consecuencia de lo anterior la ecuacién de Sievert-Fick (Morreale, 2003)
describe el flux permeado la cual se escribe en términos de la nombrada Ecuacion de Richardson
(1904), (Morreale, 2003; Naess, 2013), y es valida para mezclas diluidas y para membranas de Pd
muy delgadas; Ward y Dao (1999) mostraron experimentalmente, para temperaturas mayores que
400°C, que este valor era consistente para membranas con espesores menores que 1 um; este valor
es considerado como el espesor critico en donde la reaccion de desorcién del H, se convierte en el

paso limitante para la permeacion del H,.

Definiendo al Flux de H, directamente proporcionar a la permeabilidad y al gradiente de la presién

parcial del H,., e inversamente proporcional a la longitud de la membrana (I,,)

_ Py (PH?'S - PH(Z)'S)

Im

Ny (2.20)

A partir de estas expresiones pudimos calcular todos los pardmetros necesarios para calcular las

condiciones Optimas de operacion de la membrana, y encontrar flux maximo de H,

2.3.3 Sistema de Reaccidén-Permeacién en una sola etapa

Una vez que se determind la seleccion del catalizador con mayor actividad tanto para las
muestras que contienen Au y Cu, se acoplo el sistema de reaccion al sistema de permeacion, con
el fin de obtener una produccién de H; puro en una sola etapa. De tal manera que las condiciones
de reaccion y permeacion fueron las siguientes. Para la calibracion del cromatografo de gases y la
membrana inicialmente se alimentd una mezcla de H, y CO,, de tal manera que el primer
cromatograma serviria de prueba para revisar fugas especificas de estos de gases. El sistema

experimental acoplado se muestra en la Figura 2.4.
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La reaccion se llevd a cabo con 75 y 150 mg de catalizador. La alimentacion consistié de 1%
mol de CO y 3% mol de H,0 en N,, y un flujo total de alimentacién de 50 cm®min. El gas fue
introducido al reactor via un controlador de flujo masico (AALBORG). El agua se aliment6 en
forma liquida con una jeringa de 50 cm® montada en una bomba de infusién programable a flujo
constante EI efluente del reactor se acoplo en conjunto con una membrana de Pd-Ag de 1/8” de
pared revestida con Pd-Cu (REB Research & Consulting) para la separacién de H,, la cual se
mantuvo a 200°C con el uso de cintas de calentamiento (50V). El flujo de salida de la membrana
se analizd6 en linea por cromatografia de gases (AGILENT 6890 N, con detectores de

conductividad térmica y de ionizacion de flama acoplados a una columna capilar, Carboxen 1006).

Bomba Calentador
H,0 (v)
10 ) o .6}
(3 %mol) PN Hokaiing
fresemaasises ' 100-400 °C, 5 psi
A 5 o e To— Cataliz=-=" - 4= * 20,
[ Controladores ' | Mezclador /7N

deflujo misico (PR IR T
J > —M—

: Sistema de separacion
 (membrana Pd-Ag)

................................................................. i 25-200 °C, 6-14 psi
(1% mol) 5 Gases de salida : ,
: ! l

(0, H,, €O, H,0
Adsorcion

.
Molocula de W
» .

CO,
: Condensador

lado [
retenido

Difusion

Y

Anélisis Lado
Cromatdgrafo de gases permeado

(Agilent 6890N)

Condensador

Figura 2. 4 Esquema del sistema experimental acoplado de reaccién y permeacién de una

etapa, para la produccién y separacién de H,.
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Capitulo 3 Resultados y Discusion

En este capitulo se presentan los resultados obtenidos por las técnicas de caracterizacion, las
diferentes pruebas cataliticas y los resultados de permeacion de la membrana. Finalmente en la
ultima seccién se presentan los resultados del sistema experimental reaccién-permeacion de una

sola etapa para la produccion de H, puro.

3.1 Determinacion del contenido metalico en los catalizadores Au, Cu

soportados en 6xido de cerio
Por medio de absorcion atdbmica (AA) se determind el contenido metélico para los 6 catalizadores

con contenidos teoricos 1,2 y 5% en peso. Los resultados obtenidos de AA se muestran en la
Tabla 3.1.

Tabla 3. 1 Nomenclatura y contenido metalico de los catalizadores Au/CeO; y Cu/ CeO,.

Nomenclatura YoPeso %Peso

tedrico nominal
0.8Au 10 08
1.9Au 20 L9
4.2Au 5.0 4.2
0.6Cu 50 40
1.4Cu 1.0 06
4Cu 20 14

De los resultados anteriores podemos concluir que el método de sintesis fue eficiente, debido a

que la mayoria de los catalizadores lograron al menos el 70% del peso nominal.
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3.2 Determinacién del didmetro promedio de cristal

Los patrones de DRX para los catalizadores de Au y Cu soportados en CeO, se presentan en las
Figuras 3.1 y 3.2 respectivamente, los resultados concuerdan con las reflexiones mas intensas
debido al soporte (JCPDS #04008-6551) ya que la adicion de Au y Cu no modifica la estructura

de CeO, En ambos difractogramas se puede observar la estructura cristalina de los catalizadores.

3.2.1 Fases cristalinas (DRX) para el catalizador Au/CeO,

Los patrones de DRX para los catalizadores de Au (Figura 3.1) muestran que para un contenido
de Au mayor que 1.9% es posible visualizar el pico caracteristico de Au metalico. Las reflexiones
con mayor intensidad corresponden a CeO,, cuyos planos caracteristicos corresponden a las caras
(111), (200) y (220) correspondientes a 28.5°, 36.4° y 44° respectivamente para todos los
catalizadores. Se puede observar ligeramente la cara (111) Au en 39° para las muestras 4.2 Au y
1.9 Au; y una ligera reflexion en 44.1° y en 64.3° para las caras (200), (220) respectivamente con
el catalizador de 4.2Au. Debido al bajo contenido metalico, no se observan estas reflexiones en

los patrones de difraccion de las otras muestras.

46



Capitulo 3

111 A CeO,

Intensidad (u.a)

NRNW#MM‘N"“

20 30 40 50 60 70
20

Figura 3. 1 Patrones DRX de a) 4.2Au, b) 1.9Au, c) 0.8Au y d) CeO,

3.2.2 Fases cristalinas (DRX) para el catalizador Cu/CeO,

Los espectros DRX de los catalizadores de Cu se midieron después del pretratamiento con 5% H,
a 400°C, ya que es necesario reducir el Cu y llevarlo a una especie de Cu metalico para poder
Ilevar a cabo la reaccién. En la Figura 3.2 se observan picos en 43.24° y 52.03° asignado a (111)
Cu y (200) Cu, respectivamente (Reyna y col., 2010). En las muestras 1.4Cu y 0.6Cu no se
observa la presencia de Cu, esto se debe al bajo contenido metalico y por lo tanto no hay

suficiente material cristalino para ser detectado.
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Figura 3. 2 Patrones DRX de e) CeO;, f) 4Cu, g) 1.4Cu y h) 0.6Cu
La estimacion del tamafio de cristalito de cada muestra se obtuvo partir de la ecuacién Deybe-
Scherrer (ec. 2.1), los resultados se presentan en la Tabla 3.2, los datos se calcularon a partir del

pico de difraccion 28.5° , correspondiente al soporte.
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Tabla 3. 2 Diametro promedio de cristalito en las direcciones correspondientes de las muestras

Diametro promedio de cristalito (nm)

Muestra
Au<111> Au <200> Ce<111> Ce<220> Cu<111>
4.2Au 4.79 4,75 5.14 6.02 -
1.9Au - - 511 6.02 -
0.8Au - - 511 6.05 -
4Cu - - 5.23 6.54 4.89
1.4Cu - - 5.1 6.24 -
0.6Cu - - 511 6.2 -
CeO; - - 5.14 6.05 -

A partir de los datos obtenidos es posible inferir que CeO; sintetizada tiene una estructura
nanocristalina, debido a que sus caras tienen un diametro promedio de cristalito similar (5-6 nm),
lo cual indica que permanece su estructura cibica. Ademas esta estructura no se modifica cuando
se le incorpora un metal, de esta manera se observa que para todos nuestros catalizadores, no hay
cambios en los didmetros promedio de cristalito en las caras (111) y (200) de CeO,. Sin
embargo, de esta manera no es posible determinar el tamafio de las particulas de los catalizadores
con porcentaje métalico menor a 4% en peso, debido a que esta fuera del rango del equipo
utilizado, ya que se necesita al menos mas del 4% del metal para ser observado (Bosch y
Lara,2010). Por lo tanto, fue necesario utilizar la técnica de UV-Vis, para poder determinar la

presencia de nanoparticulas en nuestros catalizadores.

Los resultados obtenidos muestran que el diametro promedio de cristalito en las direcciones
correspondientes (111) y (220) son equivalentes a las reportadas por Fu y col., (2004).

3.3 Espectroscopia UV-Vis-

En el Figura 3.3 se muestra el cambio de color observado en los catalizadores de Au y Cu
calcinados a 400°C. Es interesante observar que la intensidad del color de cada catalizador se
puede correlacionar visualmente con el contenido metalico de Au y Cu. Es decir, a mayor
porcentaje en peso de Au el color se vuelve mas intenso (Figura 3.3a), de igual manera se observa

una diferencia de color en los catalizadores con Cu, los cuales cambian de tono amarillo mostaza
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a verde oliva debido al incremento de carga metalica (Figura 3.3b). Por esta razén se decidio
medir los espectros de UV-VIS-NIR, antes y después de reaccion, ya que los catalizadores

mostraron cambios evidentes en sus propiedades dpticas.

a)catalizadores de Au/CeO,

b)

Figura 3. 3 Cambios de color en los catalizadores debido al incremento en el contenido metalico
a) 0.8Au,1.9Au y 4.2Au. b) 0.6Cu, 1.4Cu y 4Cu.
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La espectroscopia por UV-VIS-NIR es una técnica que se basa en el estudio de la radiacion de
luz absorbida por las moléculas incitando transiciones electronicas, las cuales pueden ser

cuantificadas en:

» UV: 200-400 nm
» VIS: 400-800 nmy
» NIR: 800-2500 nm

En las regiones UV-VIS, se puede determinar las transiciones electronicas, mientras que en la
region NIR se encuentran las bandas de combinacion de transiciones vibratorias entre enlaces
(Cruz y col.,2011).

La técnica UV-VIS mediante la reflectancia difusa (R) y el inverso de la reflectancia difusa (F
(R)) a partir de la ecuacién de Kubelka Munk nos ayuda a relacionar la intensidad de luz

detectada, y la cantidad de luz reflejada sobre la superficie de los catalizadores.

Una vez que se ha hecho pasar el haz de luz en el catalizador, este se absorbe y se dispersa en
todas las direcciones sin preferencia alguna. De la luz que sale del catalizador se presenta un
espectro mediante un fotomultiplicador el cual nos dara la informacion necesaria para obtener
algunas propiedades Opticas; siendo el plasmon de superficie una de las principales caracteristicas

en los catalizadores metalicos.

3.3.1 Plasmon de superficie

Los plasmones de superficie (PS) son bandas en los espectros UV-VIS asociados a la superficie
de los metales, y estos se deben a las oscilaciones colectivas de electrones restringidos en
pequefios volimenes metalicos. Para que este fendmeno ocurra, la particula tiene que ser mucho
menor que la longitud de onda de la luz incidente. En presencia de nanoparticulas metélicas, la
aparicion de un plasmon de superficie es la propiedad Optica mas sobresaliente (Vincenzo y
col.,2016), cuya naturaleza cuéntica es una consecuencia directa del tamafio y la estructura de las

nanoparticulas
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3.3.2 Plasmon de superficie para los catalizadores metéalicos Auy Cu

Los catalizadores antes de reaccion estaban calcinados a 400°C, mientras que los catalizadores

después de reaccion habian permanecido en contacto con agua, en reaccion durante 3 horas.

La banda relacionado al PS de Au en nuestros catalizadores se observo en un intervalo de 550 a
560 nm, lo cual corresponde a lo reportado en la literatura, la banda del PS se adjudica a la
presencia inequivoca de nanoparticulas metélicas de Au en el catalizador. En la Figura 3.4 se
muestra el PS de 1.9Au antes y después de reaccion, el cambio en Amax del PS se relaciona con el
aumento en el tamafo de particula, el cual también estd ligado directamente al incremento en el
ancho de banda a media altura (FWHM), y ambos estan directamente relacionados al area del PS
(Cruz, 2012). Este cambio podria estar relacionado con la exposicién al H,O durante la reaccion,
siendo un factor relacionado al incremento del tamafio de las nanoparticulas de oro, lo que indica
sinterizado de nanoparticulas. Esto también ha sido observado por Cervantes (2016) para

catalizadores Au/TiO».

2.5

1.9Au SR

A=550 ¢—— 1.9AuDR

1.5

FR (u.a)

0.5

0 . ; . . .
450 500 550 600 650 700 750

Longitud de onda (nm)

Figura 3. 4 Espectroscopia UV-Vis para la muestra 1.9Au antes y después de reaccion.

Catalizadores calcinados a 400°C. Expuestos a 15ml de agua durante 3.25h en reaccion.
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Una vez que determinamos que el plasmén de Au en la muestra 1.9Au cambia antes y durante
reaccion, se hizo un analisis similar para los otros catalizadores. Con el fin de observar si ocurre
el mismo efecto en los catalizadores con diferente porcentaje metalico. Se cuantifico el area del

PS de Au antes y después de reaccion para todos los catalizadores tanto de Au 'y Cu.
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En el caso de los catalizadores de Cu es mas complicado determinar con exactitud el PS, ya que
este no es visible en el espectro obtenido por la reflectancia difusa. Esto se debe adjudicar a la
eficiencia absorbente de una particula, la cual se determina a partir de su seccién transversal de
absorcion (oex), correspondiente a la seccion geométrica de una particula que absorbe todos los
fotones del haz de luz (la cual se considera ideal). De tal manera que existen metales nobles con
secciones transversales de absorcion hasta 10 veces m&s grandes que su misma seccion
geomeétrica, es decir, son capaces de absorber y dispersar todos los fotones en los que entran en
contacto, conlleva a concentrar toda la luz que pasa por la nanoparticula para inducir una
reflexion de gran magnitud y como consecuencia obtener un PS. En el caso de las nanoparticulas
de Au la seccion transversal de absorcién tiene un orden de magnitud de 500 nm?, pero en el caso
de Cu la seccién transversal de absorcion es de alrededor de 5 nm?, en un rango de 10 nm como

tamafo promedio de nanoparticulas en el catalizador (Vincenzo y col., 2016).

Por esta razén la manera de determinar las bandas de las especies activas de Cu se hizo a partir de
una desconvolucion de nuestros espectros obtenidos por el UV-VIS para el catalizador de 1.4Cu
después de reaccion, el cual estuvo en contacto con H,O durante 3.7 h, y la reaccién se llevo a
cabo desde 100 hasta 500°C. El la Figura 3.5 se muestran 3 bandas, los cuales estan relacionados
a la especie Cu?*, pudiendo ser esta la especie activa del catalizador, esto también ha sido

reportado por Colon y col. (2006).
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Figura 3. 5 Desconvolucidn del espectro a UV-Vis en funcién de la reflectancia difusa vs la

longitud de onda para 1.4Cu después de reaccion (DR).

Sin embargo, Yin y col. (2005) reportan que la banda centrada cerca de 650 nm corresponde a la
transicion electronica de CuO presente en la superficie de nanocristal. No obstante, a partir de los
resultados obtenidos es limitada, ya que Gnicamente se observo la presencia de la especie Cu* en
nuestros catalizadores y no de Cu°, y por esta razén no se pudo determinar el PS, ya que
solamente se relaciona a nanoparticulas metalicas. Por esta razon se realizo la desconvolucién
para todos los catalizadores de Cu y se obtuvo que sus bandas se encuentran en las mismas
regiones de longitud de onda. En un trabajo posterior seria conveniente otra prueba de
caracterizacion (XPS y/o TEM) para poder determinar cuales son todas las especies de Cu

presentes en nuestros catalizadores.

A partir de los resultados obtenidos de los espectros de UV-Vis, en los resultados obtenidos de la
desconvolucion de todos los catalizadores se observo un aumento de area (U.A) antes (AR) y
después de reaccidn (DR) para cualquier contenido metalico de Au y su PS; y las bandas para las
especies Cu (Figura 3.6), de esta manera se puede considerar que si existe un cambio en el PS de

nuestros catalizadores, como se menciond anteriormente.

Entonces es posible suponer que existe una distribucion diferente de nanoparticulas en nuestro

catalizador. A partir de estos resultados obtenemos dos caracteristicas importantes:
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1. El &rea de las nanoparticulas en nuestros catalizadores incrementa a mayor contenido metalico

en el catalizador
2. El area de las nanoparticulas incrementa después de reaccion.

AUn no es posible explicar cual o cuales son los fendmenos que hacen que las nanoparticulas de
nuestros catalizadores incrementen, lo cual conlleva a realizar un anélisis de UV-VIS in situ en
trabajos posteriores, lo que nos ayudaria a explicar qué sucede con el catalizador en contacto con

los gases de reaccion.
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reaccion.
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No obstante, a partir de los espectros de los catalizadores Au y Cu es posible obtener la energia
de banda prohibida, la cual se define como la diferencia de energia entre la parte superior de la
banda de valencia y la parte inferior de la banda de conduccion, indicando que tan aislante
(aumenta) o que tan conductor es un material (disminuye) (Tabla 3.3). Los datos se transforman
de longitud de onda () a energia (eV) y la F(R) en una proporcion a los electrones excitados por

la radiacion UV, de tal manera que permita explicar un poco mas su comportamiento.

3.3.3 Energia de banda prohibida para los catalizadores metalicos Au 'y Cu
Ademaés de conocer el PS en la superficie de los catalizadores metélicos, en la region UV del
espectro electromagnético, se puede obtener informacion sobre las bandas especificas de

vibracion.

Donde la energia necesaria para provocar las vibraciones se asocia a la energia de banda
prohibida (band gap o energia de brecha). Los datos se transforman de longitud de onda () a
energia (eV) y la F(R) en una proporcion a los electrones excitados por la radiacion UV. El
objetivo del analisis es observar la transicién energética de los electrones excitados por los
fotones suministrados debido al haz de luz en el equipo. En la Tabla 3.3 se presentan los seis
catalizadores estudiados y el soporte, con el objetivo de realizar una comparacion de la energia de

banda prohibida cada catalizador antes y después de reaccion.

Tabla 3. 3 Comparacién de la energia de banda prohibida antes y después de reaccién para los

catalizadores Ay y Cu soportados en CeO,

Catalizador Sin Reaccion E (eV) Después de Reaccién E (eV)
0.8Au 3.59 3.59
1.9Au 3.54 3.54
4.2Au 3.54 3.59
0.6Cu 3.59 3.49
1.4Cu 3.54 3.54
4Cu 3.49 3.44
CeO, 36 ]

* Obtenido por Vangelista, 2017.
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A partir de los datos obtenidos podemos concluir que la energia de banda prohibida se ve
afectada en los catalizadores con mayor porcentaje metélico, en el caso del catalizador 4.2Au la
energia de banda prohibida aumenta, esto quiere decir que el material se vuelve mas aislante. Sin
embargo, en el caso del catalizador 4Cu la energia de brecha disminuye, es decir, el catalizador se
vuelve més conductor. Y en el caso de los demés catalizadores se puede observar que antes y
después de reaccion no existe un cambio significativo en la energia de banda prohibida. Esto
sugiere que los cambios en los catalizadores con mayor porcentaje metalico pueden estar
relacionados al incremento del tamafio en las nanoparticulas después de reaccién, lo que puede

estar modificando la transicion energética en el haz de luz que pasa a través del catalizador.

Finalmente un cambio significativo se presenta al comparar la energia de banda prohibida de la
CeO, con respecto a los otros catalizadores, ya que en todos los casos la energia de banda
prohibida de los catalizadores de Au y Cu es menor a la de CeO,. Lo que implica que el material
se vuelve méas conductor con la presencia de nanoparticulas metalicas, que ademas concuerda con

lo reportado en la literatura (e.g. Deng y col., 2007; Colon y col., 2006)
3.4 Evaluacion catalitica

3.4.1 Efecto del 6xido de cerio en la WGS

Se realizd una prueba de reaccion con el soporte CeO, para evaluar su actividad catalitica en la
WGS. Los resultados indican actividad para la oxidacion de CO (Figura 3.7). Esto se asocio con
la participacion del oxigeno de la CeO; ya que la alimentacion no contenia oxigeno. La capacidad
de la ceria para almacenar y proporcionar oxigeno a partir de un proceso de oxidacidn-reduccion,
es una de sus propiedades mas estudiadas en la literatura (e.g. Trovarelli, 2005; Reina y col.,
2015). Por lo tanto, el CO, producido fue formado debido a la interaccién entre CO y los
oxigenos de la superficie de CeO,. Por otra parte, se presenté una minima produccion de Ho,
detectable a partir de 360 °C y que aumento con el incremento de temperatura, esto es la causa de
la disminucién de 5% en la selectividad hacia CO, con la temperatura (Figura 3.7). De acuerdo
al balance de masa, el flujo de H, producido a 500°C es aproximadamente 1/24 del flujo de CO

alimentado.
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Figura 3.7 Efecto catalitico del soporte en la WGS. Alimentacién: 1%CO / 2.8%H20 / 97.2%Nj;
Rh20(yco = 2.8; GHSV= 38,000 h

En la Figura 3.7 se observa también que la conversion del CO oscila alrededor de 20% (Xco
promedio = 22.2%). Este resultado es importante para considerar la participacion del soporte en

la selectividad de los catalizadores Au/CeQ, y Cu/CeOs..

Cuando se soporta un metal sobre CeO,, éste se vuelve un precursor para la produccion de H, por
medio de la WGS, para ello, se sabe que el didmetro promedio de cristal de la CeO, debe estar
entre 3y 30 nm y que el area especifica debe ser mayor que 100 m?/g (Fu'y col., 2005; Trevor y
col., 2014). Los resultados de DRX, indican que los didmetros de cristal son menores al rango
establecido (5-6 nm), es decir la CeO, sintetizada es nanocristalina, pero el area especifica es
aproximadamente de 70 m?/g (Hernandez y col., 2011; Hernandez-Enriquez, 2012). Por otra
parte, se ha demostrado también la capacidad de reduccion y la estabilidad a altas temperaturas (>
400°C) de la CeO; sintetizada bajo las mismas condiciones de este estudio (Hernandez y col.,
2011). La reductibilidad y la actividad catalitica de CeO; se potencian significativamente con la

presencia de una pequefia cantidad de un metal de transicion (Qi-Fu, 2004).

A partir de los resultados obtenidos se puede concluir que la CeO, como soporte catalitico, tendra

influencia en la produccion de H,.
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Ademaés, es un precursor crucial para la conversion de CO, lo que ayuda a minimizar la
concentracion de CO en el efluente y asi evitar el posible envenenamiento de la membrana de Pd-
Ag ya que se sabe que puede sufrir cambios estructurales debido a la presencia de CO (Basile y
col., 2010).

3.4.2 Influencia del contenido metalico para los catalizadores Au, Cu.

Para poder determinar el efecto del metal, se evaluaron catalizadores con diferente porcentaje en
peso de Au y Cu. La prueba se llevo a cabo en un intervalo de temperatura de 100 a 400 °C,
utilizando 75 mg de catalizador y la razon de alimentacion Ryzonyco = 2.8. La Figura 3.8 muestra

los resultados.
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Figura 3. 8 Efecto de la carga metéalica en los catalizadores de Au/CeO; (a) y Cu/CeO; (b).
Alimentacion: 1%CO / 2.8%H20 / 97.2%N;; Ru2owyco = 2.8; GHSV= 38,000 ht.
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Es evidente que la actividad incrementa con el contenido metélico en los catalizadores.
Independientemente del metal, la mayor conversion de CO corresponde a los catalizadores con
mayor porcentaje metalico. Xco = 74.4% para el catalizador 4Cu y 76.6% para el catalizador
4.2Au.

Para los catalizadores 1.4Cu y 0.6Cu, hay una notable diferencia en conversion comparado con el
catalizador 4Cu. El catalizador 0.6Cu logra una conversion de 20%, similar a la presentada por el
soporte (CeO,). Esto puede ser debido a la baja carga metalica, por lo que podria inferirse que
para este catalizador el contenido metélico de Cu no influye significativamente en la conversion
de CO, o bien, que el soporte esta oxidando al CO. Por otra parte, los catalizadores de Au tienen
conversiones de CO similares a los catalizadores de Cu, los catalizadores de 0.8 Au y 1.9Au
alcanzan conversiones de 48% y 62.2% respectivamente. Debido a esto, es importante analizar la
selectividad hacia H, y/o CO, para todos los catalizadores. El analisis de la selectividad hacia H,
indica que los catalizadores también son activos para la oxidacion de CO, parte de este efecto es

debido al soporte como se explico en la seccion 3.4.1.

La Figura 3.9 muestra que tanto la conversion de CO como la selectividad a H, dependen del
contenido metalico. A partir de esta figura es posible concluir que a mayor porcentaje metalico
menor selectividad hacia H, (Figura 3.9). A baja carga metalica el flujo de H; es

aproximadamente 11/9 el flujo de CO,.

Asi mismo, en la Figura 3.9 puede observarse que a contenidos metalicos entre 1 y 2% se obtiene
alta selectividad a H, y conversion de CO alrededor de 50%, debido a esto, se seleccionaron los
catalizadores con carga de 1.4Cu y 1.9Au para las siguientes pruebas cataliticas, ya que muestran
selectividades hacia H, de 40.4% y 35.8% , respectivamente.
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Figura 3. 9 Efecto de la carga metélica en los catalizadores Au, Cu en funcién con la Xco y la
SH,. Alimentacion: 1%CO / 2.8%H20 / 97.2%Na; Ruzowyco = 2.8; GHSV= 38,000 h™.

3.4.3 Efecto de la velocidad espacial

Para conocer el efecto de la velocidad espacial (vo/vca) 0 GSHV (por las siglas en ingles de “Gas
Hourly Space Velocity”, usualmente reportada en h™), se realizaron experimentos a 19 000, 24
783 y 38 000 h™ para determinar su efecto en la produccién de H,. En la Figura 3.10 se puede
apreciar que a medida de que disminuye la GHSV, la tasa de reaccion aumenta. Esto se debe a
que para disminuir la GHSV se aumenta el volumen de catalizador (ve) Yy €n consecuencia
aumentan los sitios activos para la reaccion. Esto demuestra de manera indirecta que la reaccion

ocurre por via catalitica.
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Figura 3. 10 Efecto de la velocidad espacial en funcién de la tasa de reaccion. Alimentacion:
1%CO / 2.8%H20 / 97.2%N2; Ruzowyco = 2.8; GHSV=19,000h™, 24,783 h™ y 38,000 h™
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En ambos catalizadores se obtiene una tasa de reaccién de mayor o igual que 7.07X107

molco/geaS, la cual es similar a la reportada en la literatura con una GHSV= 90,000 h* (Fu y
col., 2002; Qi y col., 2004; Reina y col., 2015)
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Figura 3.11 Efecto de la velocidad espacial en funcion de la conversion de CO para los
catalizadores Au y Cu. Alimentacion: 1%CO / 2.8%H20 / 97.2%N;; Ru2owyico = 2.8; GHSV=
19,000n?, 24,783 h* y 38,000 h*
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La conversion de CO en funcién de la temperatura a distintos valores de GHSV se presenta en la
Figura 3.11. Se puede observar que el catalizador 1.9Au logra una conversion de CO = 70.31%,
mientras que el catalizador de 1.4Cu alcanza una conversion maxima de 59.5% para una GHSV=
19,000 h-*, en ambos casos. Y a medida que la GHSV disminuye, la conversién de CO aumenta,
esto se debe a que la reaccion es catalitica y el hecho de que el catalizador de 1.9Au sea mas
activo se atribuye a que el tamafio de las nanoparticulas de Au hace que sean cataliticamente méas
activas que las especies de Cu?*. Es decir, la reaccién se esta llevando a cabo en dos sitios
diferentes, tanto en la fase metalica (Au) como en las especies activas (Cu), los cuales son los
responsables de la adsorcion y activacion del CO, mientras que el soporte de CeO,, ocurre la
reduccion del CeO, incrementando en las vacantes de oxigeno segin se produce CO,, por lo

tanto, al disminuir la GHSV, se maximiza la conversion de CO (Panagiotopoulouy col., 2006).

Sin embargo, a pesar que la conversion del CO se ve favorecida si la GSHV se disminuye, la
selectividad hacia el H, (Suz) sufre un efecto contrario. En la Figura 3.12 se presenta la
Selectividad hacia H; en funcién de la temperatura a diferentes valores de GHSV. No obstante, el
hecho de incrementar o disminuir este la GHSV, sélo afecta directamente a la conversion de CO,

ya que no existe un cambio significativo en la Sy,.

Por esta razén se decidi6 utilizar el valor de GHSV= 38,000 h™, esto se debe a que aunque

disminuya la masa de catalizador, se produce, cuantitativamente la misma cantidad de Hs.
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Figura 3. 12 Efecto de la velocidad espacial en funcion de la selectividad de H, para los
catalizadores Au y Cu. Alimentacion: 1%CO / 2.8%H20 / 97.2%N,; Ru2owyico = 2.8; GHSV=

19,000h™, 24,783 h™ y 38,000 h*
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3.4.4 Efecto de la relacion Ru2o vy co

Un factor muy importante para conocer la actividad de los catalizadores en la WGS es la

dependencia del rendimiento en funcion con la corriente de vapor de agua.

Se aprecia que para ambos catalizadores la tasa de reaccion incrementa al aumentar el contenido
de agua en la alimentacion, asi mismo, se demuestra que la reaccion se ve afectada directamente
con la temperatura, pues la mayor tasa de reaccion se presenta a 200 °C (Mendes y col., 2010).
Esto demuestra que la WGS describe perfectamente en el equilibro termodinamico. Este efecto se
relaciona con las predicciones termodinamicas estudiadas en el Capitulo 1, en donde se explicd
que si la Ruzovyco aumenta, la conversion de CO se maximiza casi al equilibrio (Figura 3.13).
Sin embargo, la cantidad de agua que se afiade a la alimentacion debe de ser equitativa a la
composicion deseada de CO, en la salida.

69



1.E-06

1.E-06

1.E-06

8.E-07

“I'co

6.E-07

4.E-07

2.E-07

umul""
‘.:" s,:x;:‘ ................ .
::$,:' :
.:‘= e .A
A .............
¢ e W400°C
! €300°C
@200°C
A 100°C
1 2 3 4 5

R=H,0 (v)/CO

a) Catalizador Au/CeO:..

m400°C
4300°C
@200°C
A100°C

1 2 3 4
R= H,O (v)/CO

b) Catalizador Cu/CeO,.

5

Capitulo 3

Figura 3. 13 Tasa de reaccion en funcion de la relacion H,O/CO a diferentes temperaturas.
Alimentacion: 1%CO / 2.8%H20 / 97.2%N,; Rrowyico = 1.4, 2.8 y 5.5; GHSV= 38,000 h't

Como se indico anteriormente, la conversion de CO incrementa al aumentar la Ry.owy/co-
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En la Figura 3.14 se presentan los resultados de conversion en un rango de temperatura de 100 a
400 °C para el catalizador de Au; y hasta 500 °C para el catalizador de Cu. Sin embargo,
podemos observar que a partir de 350 °C ya no se presentan cambios significativos por influencia
del vapor de agua, lo que pudiera indicar que la conversion alcanza el equilibrio termodinamico.
Las maximas conversiones se obtienen a Ruzowyco = 5.5, con valores de 66.02 y 63.73% para los

catalizadores 1.9Au y 1.4Cu, respectivamente.

A partir de los resultados anteriores se puede observar una alta tasa de reaccion, y conversiones
de CO cercanas al 70%. Sin embargo, es importante conocer el efecto del contenido de agua en la

selectividad del Hy, ya que si se incrementa, la conversion la Sy, disminuye (Figura 3.15).
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Figura 3. 14 Efecto de la relacion H,0O()/CO en funcion con la conversion de CO a diferentes

temperaturas para los catalizadores Au y Cu. Alimentacion: 1%CO / 2.8%H20 / 97.2%N;
Rrzowyco = 1.4, 2.8 y 5.5; GHSV= 38,000 h™*
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Figura 3. 15 Selectividad del H, en funcién de la relacion H,O/CO a diferentes temperaturas.
Alimentacion: 1%CO / 2.8%H20 / 97.2%N;; Ru2owyco = 1.4, 2.8 y 5.5; GHSV= 38,000 ht

Se puede observar que se incrementa la selectividad hacia el H, en funcion de la temperatura con

la menor Ruzowyco = 1.4, es decir, si se disminuye el contenido de agua en la alimentacion, se

maximiza la produccion de H;, debido a que se restringe la conversion de CO.
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También se observa que no existe un cambio significativo entre las pruebas con las relaciones
iniciales, Ru2owyco = 1.4 'y 2.8, en donde la Sy, se encuentra alrededor de 60% para el catalizador
1.4 Cu y de 40% para el catalizador de Au, sin embargo, se puede apreciar mayor conversion de

CO y menor generacion de H, al aumentar la relacion Ruzov)co hasta 5.5.

En conclusion, podemos decir que el catalizador que mostré mejor comportamiento para la
produccion de H, fue 1.4Cu a una relacion Ryzowyco = 1.4 y GHSV= 38,000 h™. Este hecho se
puede atribuir a que las reacciones con catalizadores de Cu se llevaron a cabo en rangos de
temperatura mayores a los de Au, demostrando que la produccion de H; incrementa al aumentar
la temperatura. Sin embargo, para ambos catalizadores las mejores condiciones de actividad
catalitica en cuestion de conversion de CO y produccion de H, son: a una relacion Ruzowyco =
1.4 y GHSV= 38,000 h™ y temperaturas mayores a 300 “C. Por esta razén, estos parametros se
seleccionaron para las pruebas con el sistema reaccion-permeacion al hacer pasar el efluente a

través de la membrana Pd-Ag.

Ademas, ambos catalizadores presentan semejanzas en la produccion de H,, esto demuestra que
existe una relacion entre ambos metales cuando estan soportados en 6xido. Este resultado es
semejante a lo que han presentado Rodriguez y col. (2007), en donde proponen un mecanismo de
reaccion unicamente para estos catalizadores (Au y Cu) soportados en CeO, y ZnO, por su
semejante actividad catalitica, debido a que tanto las nanoparticulas de Au y las especies de Cu

son indudablemente precursoras en la WGS, y por lo tanto cataliticamente productoras de Ho.

3.5 Pruebas de Permeacion

Una vez que se determind la actividad catalitica de los catalizadores y las condiciones de reaccién
adecuadas para la produccion de Hy, es necesario conocer el comportamiento de la membrana en
presencia de los gases de reaccion, y su capacidad de permeacion. En esta seccidn se presenta un
estudio experimental sobre la obtencion de H, puro a partir de una mezcla binaria de H, y CO,, a
condiciones similares del efluente de la reaccion WGS mediante una membrana metalica Pd-Ag.
En esta seccion se demuestra que la permeacion de H, depende de las condiciones operacion

(flujo, concentracion de la mezcla , temperatura y presion).

74



Capitulo 3

Para determinar las condiciones Optimas de funcionamiento de la membrana se estudié la
permeacion con mezclas de H, y CO,. En la Figura 3.16 se muestran los resultados obtenidos a
diferentes temperaturas a una relacion inicial de flujo (RIFy2co2 ) de 1.5 y una presion de 82.73
kPa. Entre 150 y 200°C, se alcanza el estado estacionario a F™, = 0.33 + 0.17 desde los 25 min de
operacion, mientras que a 100°C se logra un FNy, = 0.21 + 0.12 a 40 min. Esto indica que bajo
estas condiciones el flujo permeado se incrementa con la temperatura, resultado observado por
otros autores en membranas de Pd y Pd-aleaciones y bajo diferentes condiciones de operacién
(e.g. Tosti y col., 2003; Sonwane y col., 2006; Guazzone y col., 2006; Vadrucci y col., 2013). Se
comprob6 experimentalmente que el funcionamiento de la membrana debe ser a temperatura

mayor a 150°C, como ha sido demostrado en la literatura.
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Figura 3. 16 FNH2 y CO2 a RIFyco2 = 1.5, Py = 82.73 kPa a diferentes temperaturas (200°C e,
150°C m, 100°C A).

Para la obtencion de la permeabilidad y la difusividad en la membrana de Pd-Ag, utilizamos el
mecanismo solucion difusion explicado en la seccion (2.3.2). Como primera aproximacion se
considera que es valida la ley de Sievert, n= 0.5, a presiones bajas (1 atm) a temperatura ambiente,
asumiendo asi que el paso limitante es la difusividad (Basile y col., 2010). Ademas se supone que

la difusidn sigue una relacién de Arrhenius. Los valores para la difusividad se presentan en la tabla
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3.4 los cuales se determinaron en funcion de la temperatura de operacién; o bien puede obtenerse
mediante la ecuacion de Arrhenius para la permeabilidad con energia de activacion 40 kJ/mol o
5.34Kcal/mol (Holleck, 1969).

Tabla 3. 4 Valores obtenidos para la Difusividad del H,

Temperatura Difusividad

(°C) (m?/s) x10™°
107°C 2.29
155°C 8.33
200°C 34.7

La dependencia de RIFyyco2 con la presion del sistema se pudo determinar al medir el flux
permeado como funcién de ambas variables. En la Figura 3.17se relaciona el FyH, en funcion del
RIF, el cual a su vez es proporcional a la presion de salida del sistema. De esta grafica se puede
concluir que la RIFy2co. Optima es 0.11. Puede observarse que todos los datos se correlacionan a

una curva cuadratica con (R? = 0.995).
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Figura 3.17. FyH a 150 y 200°C para diferentes RIFypc02 (0.11, 0.72, 1.5).
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De igual manera se supone que el FxH» se comporta de manera similar en funcion con los cambios
de presion, esto se debe a que la presion estd directamente relacionada con la RIFycoz, es decir a
mayor RIFy2co2, mayor presion, y viceversa. Por esta razon se obtiene que el valor maximo para
el FyH; se presenta a una RIFyyco2 de 0.11, lo que corresponde a una presion del sistema de 48
kPa Esto se debe a que la mezcla de gases contiene una concentracién menor de H, con respecto a
la de CO,, por lo tanto permea mas este gas, que cuando se tiene una mezcla con mayor

porcentaje.
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Figura 3.18 FNm a200°C y diferentes RIFyco2 (0.11 @, 0.72 m, 1.5 A).

A partir de las condiciones de operaciéon y los datos obtenidos experimentalmente se pueden
calcular la permeabilidad y el Flux de H, en la membrana, utilizando las ecuaciones de la Seccién
2.3.2y el valor de las difusividades en la Tabla 3.4 se concluye que la mayor permeabilidad de la
membrana se obtiene a una RIFyycoz de 0.72 y a una temperatura de 200°C (Tabla 3.5). Esto se
debe a que la permeabilidad depende de la presion y de la diferencia de concentraciones esto
indica que la permeacion de H, no solo depende de la temperatura sino que la relacion inicial de

flujo RIF2/coz, deriva mejoras en la obtencion de H; al efluente de la membrana.
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Otro resultado apreciable es que al aumentar la permeabilidad decrece el flux permeado de H,, por
ejemplo, el mayor flux de H, fue 25.4 x10™® mol/m?s que se obtuvo a valores de RIFyzco =1.5;
P =289.7 kPay T = 200°C, esto es debido a que el flux es inversamente proporcional a la longitud

de la membrana (5x10° m), esto significa que a mayor concentracion inicial, mayor flux de H,.

Tabla 3. 5 Permeabilidad y Flux de H; a diferentes RIFy2coz, P (kPa) y T (°C)

» Permeabilidad Flux H,
Presion Temperatura 05 5 ) 5
RIFH2co2 (mol/mPa™s) x10 (mol/m“s) x10
(kPa) (°C)
107 0.095 0.111
0.11 48.26 155 0.346 0.388
210 1.718 1.331
107 0.117 0.864
0.72 72.39 155 0.457 2.82
210 1.93 10.4
107 0.170 1.99
15 103.42 155 0.621 6.61
210 0.161 25.4

Finalmente en la Figura 3.19 se observa que la mayor permeabilidad de la membrana se obtiene a

una temperatura de 200°C y una RIFy2/co. de 0.72.

Ademas se puede observar en la Figura 3.19 una prediccion de la permeabilidad para la WGS
(utilizando las mismas condiciones de operacion), la cual es cercana a la méxima permeabilidad
obtenida. Esto se debe a que la permeabilidad es dependiente de la diferencia de las presiones

parciales y en consecuencia de la diferencia de concentraciones.
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Figura 3. 19 Permeabilidad (P) vs RIF a diferentes temperaturas (200°C e, 150°C m, 100°C
A).

Como consecuencia de los resultados obtenidos se hace una comparacion de los resultados de la
literatura, de tal forma que podamos comparar que tan eficiente y viable es nuestro sistema de

permeacion. Los valores se presentan en la Tabla 3.6.
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Tabla 3. 6 Valores experimentales para la obtencion de la Permeabilidad H, en membranas de Pd

y aleaciones Pd, comparacion con la literatura.

rrlie(risgfeslg;) a T P Permeabilidad Diferencia Referencia
(um] [O/mol]  [K] [kPa]  [mol/msPa®’]x10°® [%]
380- Yoshida y
80 5749.69 580 120-870 3.85 548 col. (1983)
300- Ackerman
125 6598.14 500 680-6800 7.73 y Koskimas
9.4 (1972)
50- Serra 'y col.
198 6300.64 500 1-100 5.58 306 (1998)
Morreale y
13810 col. (2003)
373- Gabitto y
100 22,000 500 0.5-5 1 Tsouris
88.3 (2008)
357- Deveau y
25.3 14,900 555 253 col. (2013)
473- Vadrucci y
200 2592.56 623 200-800 2.06 _— col. (2013)
273- 48.26- :
100-500 40,000 473 103.42 8.53 Este trabajo

Diversos autores (Morreale y col., 2003; Sonwane y col., 2006) encontraron que la permeabilidad
del H; en el Pd se incrementa con la temperatura debido a que la energia de activacion por

difusién domina a la absorcion exotérmica del H, en Pd.

De la discusion anterior puede verse que la permeabilidad de H, a través de una membrana es
multifactorial, depende de su estructura y de las condiciones de operacién. Ademas, los valores
de la energia de activacién y de la permeacién y difusividad pre-exponencial también varian en

un intervalo alto.
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Los modelos teéricos propuestos han considerado que la ley de Sievert tiene que ser modificada
dependiendo de las condiciones de operacion, asi como también para membranas gruesas. Por lo
tanto, el estudio de membranas de Pd y sus aleaciones estd en constante investigacion tanto para
membranas delgadas como gruesas para el estudio de permeacion de H,. Podemos observar que
en este trabajo se supera el valor promedio de la permeabilidad en la mayoria de los casos, sin
embargo se necesitan realizar mayores pruebas de caracterizacion a la membrana para probar sus
caracteristicas especificas, debido a que la membrana que estamos utilizando es comercial, por lo
tanto hubo consideraciones relevantes que necesitan ser estudiadas méas a fondo en un trabajo

posterior al realizado.

3.6 Evidencia de la produccién de H, puro

Una vez que determinamos las condiciones Optimas para la produccion y separacion de Ho, se
acoplaron los sistemas en serie, es decir, se llevo acabo la WGS vy el efluente de la reaccién se
hizo pasar por la membrana Pd-Ag, con el fin de obtener H, puro en el lado permeado. Los
catalizadores utilizados en el sistema experimental fueron 1.9Au y 1.4 Cu, los cuales mostraron la
mejor actividad catalitica en funcién de la conversion de CO y la selectividad al H,. La
alimentacion en el sistema de reaccion consistio en 1%CO / 2.8%H,0 / 97.2%N,; Ruzowyco =
2.8; GHSV= 38,000 h™ en un intervalo de temperatura de 100 a 400°C para el catalizador de Au
y hasta 500°C para el catalizador de Cu. Mientras que la membrana se mantuvo a 200°C. El

analisis del lado permeado de la membrana mostr6 que Unicamente contenia Ho.

En la Figura 3.20 se presenta de manera cuantitativa la recuperacion de H, puro en comparacion
con los resultados de reaccion. A pesar de que aparentemente la recuperacion de H, es
aproximadamente el 60% del producido en la WGS, es importante mencionar que la membrana
que se utiliza en nuestro sistema experimental funciona a menor RIF, lo que podria indicar que si

se utilizaran RIF mucho menores, la recuperacion aumentaria considerablemente.
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Figura 3. 20 Promedio de la produccion de H, puro a partir del sistema de reaccién-permeacion.

De esta manera se presenta en la Figura 3.21 la produccion de H; en la WGS y el obtenido por el
lado permeado de la membrana Pd-Ag en el intervalo de temperatura a la cual fue llevada a cabo
la WGS (100-400°C). Otro resultado relevante es que la maxima recuperacion de H, depende
directamente de la temperatura, la mayor recuperacion de H, en ambos catalizadores se observa
en un intervalo de temperatura entre 250 y 300°C. Esto implica que la produccion de H; en ese
rango de temperatura donde estd pasando casi en su totalidad por la membrana de Pd-Ag,
minimizando las pérdidas en el lado retenido. Esto se adjudica al hecho de que a mayor
temperatura se incrementa la energia cinética de las particulas, por se incrementa el choque entre
particulas lo que ocasiona que se restringa la llegada de atomos de hidrogeno a la superficie
metalica de la membrana, y por lo tanto disminuye la permeacién de H, y la recuperacion del

mismo.
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Figura 3. 21 Maxima recuperacion de H, en funcion de la temperatura, a partir del sistema de

reaccién-permeacion utilizado una membrana Pd-Ag

A pesar que la maxima recuperacion se obtiene de un 41.1% para el catalizador de 1.4Cu y
40.65% con el de 1.9Au, se observa que dentro de todo el rango de temperatura se obtiene H,
puro en el lado permeado de la membrana, lo que sugiere que en un trabajo a futuro se busquen
las condiciones adecuadas para obtener una mayor recuperacion. Ya que lo mas importante para
la produccion y obtencién de H, puro es la combinacién de un catalizador activo para llevar a
cabo la WGS, acoplado a una membrana que sea 100% selectiva al H,. Lo cual nuestro sistema

demostro que cumple con estas caracteristicas.

Finalmente podemos demostrar la capacidad de producir y separar H, puro, sin la necesidad de
ingresar H, en la corriente de alimentacion. Si bien, nuestro sistema experimental tiene
limitaciones fisicas importantes y condiciones de operacion que no pueden salir de un rango
especifico (temperaturas superiores a 700°C, y presiones mayores a 10 psi), es relevante remarcar
que hasta este momento es el Unico trabajo en la literatura revisada en donde se produce y se
separa H, en una sola etapa, lo que conlleva a un analisis mas profundo de los resultados
obtenidos, asi como la formulacién de un modelo o alguna correlacién que ayude a la mejora en

la produccion de H, puro como un posible combustible energético en un futuro.
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Conclusiones

En este trabajo se estudio, de manera experimental, la integracion de un sistema de reaccion, en el
cual se lleva a cabo la reaccion de desplazamiento de gas de agua (WGS) , en conjunto con una
membrana de Pd-Ag, con el fin de obtener H, puro en el efluente del sistema acoplado. La
evaluacion catalitica y las pruebas de permeacion se determinaron con base en la produccion de
H,, como pardmetro méas importante. A partir de los resultados obtenidos se obtuvieron las

siguientes conclusiones:

1. Los catalizadores de Au/CeO, y Cu/CeO, sintetizados, tienen nanoparticulas y especies
Cu®*, respectivamente.

2. La CeO, como soporte catalitico, presenta influencia en la produccién de H, ya que
resulta activo en la oxidacion de CO.

3. La mayor conversion de CO corresponde a los catalizadores con mayor porcentaje
metalico, sin embargo, a mayor porcentaje metalico menor selectividad hacia H..

4. A medida que la GHSV disminuye, la conversién de CO aumenta, mientras que no existe
un efecto significativo en la Sy;.

5. Las maximas conversiones se obtienen a Ruzonyco = 5.5, con conversiones de CO de
66.02 y 63.73% para los catalizadores 1.9Au y 1.4Cu, respectivamente.

6. Si se disminuye el contenido de agua en la alimentacion se maximiza la produccion de H,
debido a que se restringe la conversién de CO.

7. La produccion de H; incrementa al aumentar la temperatura y el flujo permeado se
incrementa con la temperatura.

8. Se concluye que la mayor permeabilidad de la membrana se obtiene a una RIFyyco, de
0.72 y a una temperatura de operacion de la membrana de 200°C.

9. Al aumentar la permeabilidad decrece el flux permeado de H,, esto significa que a mayor

concentracion inicial, mayor flux de H,.
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11.

12.

Conclusiones

En el sistema acoplado reaccion-permeacion el valor maximo de recuperacion de H,
alcanza 40% del producido por reaccion, esto se debe a las limitaciones del sistema
experimental a nivel laboratorio. Sin embargo, a mayor escala y optimizando estas
restricciones, es posible incrementar la produccién y recuperacion de H; puro.

El sistema acoplado reaccion permeacién funciona de manera 6ptima cuando la WGS se
Ileva a cabo a bajas temperaturas (<300°), esto debido a que se disminuye el choque entre
particulas que es ocasionado por el aumento de temperatura. Lo que permite aumentar la
permeabilidad y en consecuencia la recuperacion de H,.

Un sistema acoplado de reaccidén-permeacion es una alternativa viable para la produccién y

purificacion de H, puro en una sola etapa.
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Anexo A Termodinamica de la WGS

Célculos para la termodindmica de la WGS se lleva a cabo la reaccién

ANexos

CO(g) + H,0(g) S CO5(g) + Hy(g) (A1)
Si suponemos la siguiente tabla de moles
TABLA DE MOLES
COMPUESTO | ENTRADA SALIDA Yi
CO 100 100-€ | 6.47 | (100-€,)/200 | 0.032
H,O 100 100-€ | 6.47 | (100-€)/200 | 0.032 | Xco
H, - € 93.53 €/200 0.468 | 0.935
CO; - € 93.53 €/200 0.468
TOTAL 200 200 587.07 1.000
€ 93.53

€ representa el avance de reaccion.

A partir de la tabla de moles podemos expresar las constantes de equilibrio de la reaccion |
y Il

Vi
e

! productos .. , S
vip— donde v; = coeficiente estequiométrico

ki:
[Ta

l reactivos

De nuestras reacciones tenemos que:

Para la reaccion (1)

Pco, Py,
Yco,Yco, pibar Yu,VH, pibar

[)’CO(PCO (%)]2 [yHZOVHZO (%)l

ke
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De tal manera que también se puede escribir como

[yCOZ : sz] _ (bco2 '¢H2

ki = -
1 [[yCO ) szo]] bco * Pu,o

1128 T

AHZ8 + 29SACpr,de
(Ka,2)1128K = (Ka'2)2981( * expl f RT? dT
298
(K ) . _(Aern)Z%K
a2)z98x — P [T R(298)

La variacion de entalpia de esta reaccion, por ser una funcion de estado, sera la entalpia del
estado final menos la entalpia del estado inicial, es decir, la entalpia de formacion de los
productos menos la entalpia de formacion de los reactivos. Como las entalpias de
formacion se estandarizan para un mol de compuesto formado, debemos multiplicar dichas
entalpias de formacion por los coeficientes estequiométricos correspondientes de cada

compuesto. En general se puede expresar

o o] o
AHpyp = Z v;AH; productos Z VviAH; reactivos

De forma analoga

o o o
AGrypn = Z V;AG; productos z VilG; reactivos

En reacciones en fase gaseosa, y si las temperaturas no son muy diferentes, en primera
aproximacion podemos considerar que la entalpia de la reaccién es independiente de la

temperatura, por lo que la ecuacion de Van't Hoff integrada es:

| ky AH, ., <1 1 )
n = - =
Kres R \T T

A partir de las entalpias de formacion de los distintos compuestos que intervienen en una

reaccion quimica es posible calcular la entalpia o variacion de entalpia de dicha reaccion.

Y la Ley de Hess nos relaciona la variacién de entalpia de esta reaccion, por ser una

funcién de estado, sera la entalpia del estado final menos la entalpia del estado inicial, es
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decir, la entalpia de formacién de los productos menos la entalpia de formacion de los
reactivos. Como las entalpias de formacion se estandarizan para un mol de compuesto
formado, debemos multiplicar dichas entalpias de formacion por los coeficientes

estequiométricos correspondientes de cada compuesto. En general se puede expresar

0 0 g 2
AHTX" - z viAHi productos - viAHi reactivos

De tablas se obtiene

o _ J e oy J
AH:o(g) = 110525mol AGpo(D) = 137169mol
AH, (g)=—241818L AG; (l)=—228572L

H20 mol H20 mol
AH/, (g)=—393509L AG, (l)=—394359L

o, mol €0z mol
AH; (g9) = 0—] AGy (9) = 0—]

Ha mol Hz mol

Como primera aproximacion podemos considerar que la entalpia de la reaccion es

independiente de la temperatura, por lo que la ecuacién de Van't Hoff es:

| k AH, ., <1 1 )
n = - =
Kres R \T T

Se puede obtener el valor de la constante de equilibrio mediante la ecuacion
AGryn = —RTINK, ¢

Entonces

AGroxnl

Kref = exp l— RT
—28.61kJ

= exp |— — 5.658 x 10~
exp [ (8314 x 103 k] K-1)(25 + 273.15)K

De esta manera se pueden obtener los calculos para los parametros termodindmicos.
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Anexo B Expresiones cinéticas para la WGS

ANexos

Modelo

Expresion Cinética

Reaccion WGS a altas temperaturas (Twigg, 1989)

Kodama y col.

k [ [CO1[H,0] _KOz_[ylm

r=
(1+ KgolCO] + Ky,o[H,0] + K¢o,[CO,] + Ky, [H.])

Hulburt-Vasan . k[H,0]
. K[H,0] /
1+ [H,]
Langmuir- Co,1[H
. kKCOKHzo [[CO] [HZO] - [ZKM]
Hinshelwood =
2
(14 Keo[COY + Ky, [Ho0] + Ko, [CO,] + Ky, [H])
Oxidacion- Kok, {[CO] (H,0] [COZK],[Hz]}
Reduccién r=

k,[CO] + k3 [H,0] + k_1[CO,] + k_;[H,]

Bohlboro y col.

— a b c d
r =kP% ¢oP H,0P co,P” H,

Reaccion WGS a bajas temperaturas (Twigg, 1989)

Campbell y col.

_ PeoPu,o(1—PB)
- 2
(1+ Keo + Ku,0Pu,0 + Kco, + Ku,Pu,)

r

Shchibrya y col.

_ PcoPr,o(1—B)
APy,0 + Peo

Moe

r= KPCOPHZO(l -p)

Kulkova y Tekim

Ph,0 0o
7”=KPCO<P2 ) a-p

Hy

Goodgidge y Quazi

— a b c d
r=kP?* coP° u,0P° co,P" u,

96



Anexo C Preparacion de los catalizadores

Anexos

El siguiente diagrama de flujo muestra los pasos del procedimiento experimental para la

sintesis de los catalizadores Au/CeO2 y

precipitacion.

]

N = n D ~ S5 = N

[

Disolver 0.30 g de acido cloro
aurico (HAuCl, Steam Chemicals
99.99%) en 50 ml de agua

desionizada,

Cu/CeOZ’ mediante el método deposicion-

Agitar la
solucion
durante 10

Dispersar 5 g de soporte (Ce0,) en

1:10 1 g de soporte por 10 ml de

agua desionizada. Se obtuvo un pH=

50 ml desionizada con una relacién Agitar a 220

Adicionar mediante goteo lento (3
horas) 50 ml de la solucién con
HAuCl, al soporte, para obtener una
concentracion de 2% en peso de
oro.

rpm durante
35 minutos a
temperatura

4 )

Mantener el
pH de la
mezcla en un
rangode 9y
10 con una
solucion de
NH,0H (J.T.

Dejar en reposo durante 24 horas a
condiciones ambientales. El pH de

la solucion final fue de 8.27.
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kBaker 0.1 M)'/




Filtrado
y secado

La solucién final se filtré en
un embudo buchner con vacio,
durante 8 horas.

Anexos

f Se agrega \

aproximadamen
te medio litro
de agua
desionizada en
la primera hora
para quitar
residuos e

El sélido se secd a 125°C
durante 2 horas, y
posteriormente se calcino a 400
°C por 6 h en aire estético.
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\ impurezas /

Almacenar
en botellas
color
ambar



]

w = »mw O S5 W

Dispersar 5 g de soporte (Ce0,) en
100 ml desionizada con una relacion
1:20 1 g de soporte por 10 ml de
agua desionizada. , se obtuvo un pH=
2.60

Preparar la solucion de
((CH3€00),CuH,0 J.Baker), con
una concentracion de 2% en cobre.

Anexos

Agitar de 15 a
10 minutos de

manera
constante

Agitar a 220

Adicionar lentamente al soporte de
Ce0, la solucion de acetato de
cobre ((CH3€00),CuH,0).
Posteriormente colocar la solucion
cobre-soporte en una parrilla e
incrementar la temperatura hasta
70°C, una vez que se alcanzd esta
temperatura se agregar mediante
goteo el agente de precipitacion
(Na,CO0,).

\ 4

rpm durante

35 minutos a

temperatura
ambiente

—_
(™ |

antener el

Se mantuvo la temperatura en
70°C durante 90 minutos, ya que
en estas condiciones el cobre se
precipita en forma de Cu(OH),
(Gurbani A, 'y c0l.2008).
Finalmente se dejo reposar durante

99

pH de la
mezcla en un
rango de 7
con una
solucién de
Na,C03 (0.2
M).

—




Filtrado y
secado

La solucion final se filtré en un
embudo buchner con vacio, durante
9 horas.

El sélido se secd a 115°C durante 2
horas, posteriormente se calcino a
500 °C por 5 h en aire estético.

Preparacion de los agentes de precipitacion.

Agentes de
precipitacio

Hidroxido de

amonio
(NH,OH)

" sodio (Na,C05)

Carbonato de

»

L

Anexos

/ Se agrega \

aproximadamente
un litro de agua
desionizada a 70
°C, durante la
primera hora de
filtrado para quitar
residuos e
impurezas

Se almacena en

botellas color

ambar hasta su

uso.

Diluir 7.11 ml de
NH,OH (J.T. Baker
0.1 M).en 50 ml de

agua desionizada.
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I\

Diluir 11 g de
(Na,C03) en 50 ml de
agua desionizada.




Anexos

Pesar 140 g de Nitrato de Amonio
de Cerio IV,
| (NH,), Ce (NO3)¢ (Sigma 98.5%),
para la obtencion de 30 g de 6xido
de cerio (Ce0,).

Preparacion
soporte Ce0, |

La CeO, fue sintetizada a partir de
la descomposicion térmica de
— (NH4,)2 Ce (NO3)6 a 400 OC

durante 6 horas, en una mufla con

atmosfera oxidante.
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Anexos

Anexo D Curvas de calibracion cromatografo de gases.

Para poder obtener la concentracion correspondiente que se obtenia en cada cromatograma
después de cualquier resultado experimental se realizaron curvas de calibracion para los

gases obtenidos como productos de reaccién en este caso H, y CO,.

Se obtuvo la curva de calibracion a partir de diferentes diluciones de ambos gases en N, y

los resultados son los siguientes:

20000
y =0.017x - 6E-12
R2=1
15000
(18]
S 10000
<
5000
0
0 200000 400000 600000 800000 1000000 1200000
Concentracion (ppm)
a) Curva de calibracion H;, para reaccién
1200
y =0.0139x + 182.95
1000 R2=0.9939
800
(18]
2 600
<
400
200
0

0 10000 20000 30000 40000 50000 60000
Concentracion (ppm)

b) Curva de calibracién de CO, para reaccion
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m ACTA DE EXAMEN DE GRADO

Casa abierta al tiempo

UNIVERSIDAD AUTONOMA METROPOLITANA fo, 4
Matricula: 2153804741

Produccién de H puro a partir

de la reaccién WGS acoplada a En la Ciudad de México, se presentaron a las 15:00 horas

una membrana Pd-Ag del dia 16 del mes de marzo del afio 2018 en la Unidad
Iztapalapa de la Universidad Auténoma Metropolitana, los
suscritos miembros del jurado: .

DR. SERGIO ANTONIO GOMEZ TORRES
DR. ENELIO TORRES GARCIA
DR. ANDRES GODINEZ GARCIA

Bajo la Presidencia del primero y con caracter de
AETERE ) Secretario el ultimo, se reunieron para proceder al Examen

anL U de Grado cuya denominacién aparece al margen, para.la
obtencién del grado de:

MAESTRA EN CIENCIAS (INGENIERIA QUIMICA)

DE: MARA XIMENA CORDERO GARCIA

y de acuerdo con el articulo 78 fraccién III del
Reglamento de Estudios Superiores de la Universidad
Autdénoma Metropolitana, los miembros del jurado
resolvieron:

* - “MARA XIMENA CORDERO GARCIA
s ALUMNA

A P obar

Acto continuo, el presidente del Jjurado comunicé a la
interesada el resultado de 1la evaluacién y, en caso
aprobatorio, le fue tomada la protesta.

N N
PRESIDENTE
s T - A PLy
LR \ D8 L VI L \ 7/ —‘/L‘
= ik AN AN \\ //
DR. JOSE GILBERTO CORDOBA HERRERA DR. SERGIO ANTONIO GOMEZ TORRES
\. V, v
™ o ~N
VOCAL SECRETARIO
= 74
DR. ENELIO TORRES GARCIA DR. ANDRES GODINEZ GARCIA
. >




